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RESUMO 
 
O estudo da cinética da esterificação enzimática de ácidos graxos em ésteres de biodiesel é 
proposto neste trabalho, que é baseado em resultados de trabalhos anteriores, nos quais o 
biocatalisador, um sólido fermentado seco contendo atividade lipolítica, foi obtido através da 
técnica da fermentação em estado sólido, utilizando resíduos agroindustriais como substrato. 
Esta estratégia apresenta potencial para redução de custos do processo de produção enzimática 
do biodiesel, pois elimina etapas de imobilização e recuperação da lipase, além de ser mais 
correta do ponto de vista ambiental. Na literatura foram encontrados dois trabalhos que 
caracterizam a cinética da reação enzimática com sólidos fermentados utilizando o mecanismo 
Ping Pong Bi Bi, que é o modelo mais indicado para reações enzimáticas com mais de um 
substrato. Os fenômenos de transporte envolvidos no sistema reacional são complexos e difíceis 
de serem estudados separadamente. O sistema é multifásico, constituído por uma fase aquosa, 
uma fase orgânica e uma fase sólido porosa. O efeito cinético dificilmente conseguirá ser 
separado do efeito de sorção, impossibilitando a obtenção dos parâmetros do modelo Ping Pong 
Bi Bi com precisão. A modelagem matemática realizada neste trabalho é fundamentada na 
cinética química heterogênea e utiliza uma abordagem de mecanismo cinético mais simples, o 
Langmuir Hinshelwood Hougen Watson (LHHW). Nesta abordagem, uma única expressão 
cinética engloba os parâmetros cinéticos e de sorção. Os parâmetros cinéticos e de adsorção 
relativos à reação de esterificação entre o etanol e a oleína bidestilada, uma mistura de ácidos 
graxos, foram preditos a partir do ajuste de dados experimentais já publicados por nosso grupo 
de pesquisa (DIAS et al., 2017) utilizando a ferramenta de regressão de dados do simulador 
Aspen Plus. O modelo ajustou-se bem aos perfis experimentais obtidos para a esterificação da 
oleína com etanol, cujos dados foram obtidos de Dias et al. (2017), em seis diferentes ensaios 
realizados em reator de leito fixo que não continham barreira de separação água/óleo. O modelo 
conseguiu representar o aumento da escala do reator e o efeito da razão molar etanol: oleína no 
reator de leito fixo utilizando oleína como material graxo. O modelo cinético conseguiu 
representar, com um erro de aproximadamente 7%, dois experimentos feitos em biorreator que 
continha barreira de separação água/óleo que utilizam oleína como fonte de material graxo e 
que não foram utilizados na etapa de regressão de dados. O modelo cinético foi validado para 
a oleína bidestilada, e, na sequência, testou-se a eficiência do modelo em prever a esterificação 
de outro material graxo, o ácido graxo de borra de soja, cujo dados experimentais também foram 
retirados da literatura (SOARES et al., 2013). O perfil predito pelo modelo para a esterificação 
do ácido graxo da borra de soja, no geral, subestima a produção em ésteres e não consegue 
representar as primeiras 24 h de reação, pois a velocidade inicial da reação com ácido graxo da 
borra de soja é maior do que a com oleína. Entretanto, a equação da velocidade proposta para a 
esterificação da oleína pode ser utilizada para prever a esterificação do ácido graxo da borra de 
soja no período de tempo 24 h a 48 h, desde que as condições experimentais destes ensaios 
sejam a mesmas das condições experimentais utilizada na etapa de regressão de dados utilizada 
para obtenção dos parâmetros cinéticos e de adsorção do modelo.  
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ABSTRACT 
 
The study of the kinetics of the enzymatic esterification of fatty acids in biodiesel esters is 
proposed in this work, which is based on previous experimental data found in the literature, in 
which the biocatalyst, a dry fermented solid containing lipolytic activity, was obtained by solid 
state fermentation technique using agroindustrial residues as substrate. This strategy has the 
potential to reduce the costs of the biodiesel production process, as it eliminates the 
immobilization and recovery stages of lipases, besides being more environmentally friendly. 
Two models based on the Ping Pong Bi Bi mechanism were found in the literature describing 
the enzymatic reaction with fermented solids. The transport phenomena involved in the reaction 
system are complex and difficult to study separately. The system is multiphasic, consisting of 
an aqueous phase, an organic phase and a porous solid phase. A model with separate mass 
transfer equations would require detailed knowledge of the phases within the fermented solid 
and the intrinsic kinetics of the lipase held within the solid. The kinetic effect can hardly be 
separated from the sorption effect, making impossible to obtain the Ping Pong Bi Bi parameters 
with precision. The mathematical modeling performed in this work is based on heterogeneous 
chemical kinetics and uses a simpler kinetic mechanism approach, Langmuir Hinshelwood 
Hougen Watson (LHHW). In this approach, a single equation is used to describe the whole 
process, including sorption, reaction on the interface and desorption, and therefore the 
parameters of the equation lump all these phenomena together. These parameters were obtained 
through regression of experimental data found in the literature (DIAS et al., 2017), using Aspen 
Plus software. The model fitted well to the experimental profiles obtained for the esterification 
of olein with ethanol, whose data were obtained from Dias et al. (2017), in six different tests 
performed in a fixed bed reactor that did not contain a water/oil separation barrier. The model 
was able to represent the increase of the scale of the reactor and the effect of the ethanol: olein 
molar ratio in the fixed bed reactor using olein as a fatty material. The kinetic model was able 
to represent, with an error of approximately 7%, two experiments in a bioreactor that contained 
a water/oil separation barrier using olein as a source of fatty material and that were not used in 
the regression data step. The kinetic model was validated for olein, and the efficiency of the 
model was tested to predict the esterification of another fatty acid mixture, soybean soapstock 
acid oil (SOARES et al., 2013). The profile predicted by the model for soybean soapstock acid 
oil generally underestimates the production in esters and cannot represent the first 24 h of 
reaction, because the initial rate of the soybean soapstock acid oil is greater than that of olein. 
However, the proposed rate equation for the esterification of the olein can be used to predict 
the esterification of the soybean soapstock acid oil in the time period of 24 h to 48 h - provided 
that the experimental conditions of these tests are the same as those used in data regression step 
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A utilização de lipases para síntese de ésteres alquílicos (biodiesel) tem sido 
extensivamente estudada, em uma tentativa de equiparar o processo enzimático com o processo 
quimicamente catalisado, que já está plenamente desenvolvido e implantado em escala 
industrial. Mesmo considerando as principais vantagens associadas aos processos enzimáticos 
- um menor consumo de energia, possibilidade de utilização de matérias primas com elevados 
teores de acidez e produção de éster mais puro - ainda existem muitos problemas a serem 
resolvidos para a implantação industrial do processo enzimático. O principal deles é a 
viabilização econômica do processo, cujos altos custos são atribuídos à produção da enzima e 
às baixas produtividades do processo enzimático em comparação ao processo químico. 
Estratégias para a redução do custo de produção de lipases vêm sendo estudadas nas 
últimas décadas. Uma das estratégias consiste na produção de lipases por fermentação em 
estado sólido e na utilização do sólido fermentado seco contendo lipases diretamente como 
catalisador em reações de esterificação. Esta estratégia evita as etapas de processamento 
necessárias quando as lipases são produzidas por fermentação submersa: recuperação da lipase 
do caldo da fermentação e sua posterior imobilização no suporte adequado (Serres et al., 2017). 
Outra estratégia, é a utilização de resíduos agroindustriais como material de suporte para a 
lipase.  
Foi demonstrado experimentalmente que sólidos fermentados secos podem ser usados 
diretamente como catalisador em reações de produção de biodiesel por esterificação. Soares et 
al. (2013) investigaram a síntese de ésteres do biodiesel a partir de material de partida residual, 
a borra ácida de óleo de soja, em um biorreator de leito fixo contendo sólido fermentado com 
atividade lipolítica. A conversão em ésteres obtida foi de 92% em 31 h de reação (SOARES et 
al., 2013). Posteriormente, Dias et al. (2017) otimizaram e escalonaram este processo utilizando 
outro material de partida, a oleína bidestilada. A conversão em ésteres obtida foi de 88% em 24 
h de reação (DIAS et al., 2017). O sólido fermentado utilizado se mostrou passível de 
armazenamento e reutilização. Este pode ser reutilizado 6 em ciclos sucessivos de 48 h cada, 
mantendo a conversão em ésteres acima de 50% (DIAS et al., 2017). A atividade de hidrólise 
do sólido fermentado utilizado se manteve estável (88 ± 7 U gSS-1) por 12 meses quando 
armazenado sob refrigeração a 4°C (SOARES et al., 2013). Estas características propiciam a 
implementação deste processo em larga escala. Entretanto, poucos estudos cinéticos do sistema 
reacional foram realizados (LIU et al., 2014; SERRES et al., 2017), o que seria de grande 
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interesse para o desenvolvimento, otimização e levantamento de custos de processos 
biocatalíticos em escala industrial.  
Os estudos cinéticos da reação enzimática do biodiesel geralmente seguem duas 
estratégias. A primeira é baseada nas equações mecanísticas ou fenomenológicas. Este método 
é potencialmente mais útil, mas também requer muito mais esforço e sofisticação, tanto na 
formulação e solução das equações do modelo quanto no trabalho experimental necessário para 
a obtenção dos diversos parâmetros do modelo (FEDOSOV; XU, 2011; MITCHELL; 
KRIEGER; BEROVIC, 2005). A segunda é uma abordagem empírica, que não visa descrever 
o fenômeno em si, mas sim a obtenção de uma expressão para a velocidade da reação como 
uma função polinomial das condições da reação. Nos dois casos, as expressões matemáticas 
geradas são a base para as simulações do balanço de massa e energia, e são o ponto de partida 
para o dimensionamento de equipamentos e estudos de aumento de escala (SINGHANIA et al., 
2009).  
Apesar das vantagens do processo de produção de sólidos fermentados e sua utilização 
como biocatalisadores em reações de síntese do biodiesel, ainda não existem estudos de 
viabilidade técnica-econômica deste processo. Estes estudos podem ser realizados com o 
auxílio de simuladores de processo, sendo o Aspen Plus um dos mais utilizados no mercado. 
Estes simuladores, entretanto, foram projetados com maior foco em processos petroquímicos, 
sendo limitados, portanto, na representação de bioprocessos, uma vez que não contém em sua 
base de dados os modelos cinéticos enzimáticos. Ajustar um modelo cinético químico, que já 
se encontra na base de dados do simulador, a um processo bioquímico pode facilitar o estudo 
cinético e possibilitar uma análise preliminar de custos deste processo.   
Este trabalho reporta a modelagem cinética empírica da esterificação de ácidos graxos 
com etanol catalisada por sólido fermentado contendo lipases. Os parâmetros cinéticos e de 
adsorção foram preditos a partir do ajuste de dados experimentais já publicados por nosso grupo 
de pesquisa (DIAS et al., 2017). A modelagem matemática realizada neste trabalho é 
fundamentada na cinética química heterogênea e utiliza uma abordagem de mecanismo cinético 
mais simples, o modelo de Langmuir Hinshelwood Hougen Watson (LHHW). Na sequência 
testou-se a eficiência do modelo em prever a esterificação de outro material graxo, o ácido 
graxo de borra de soja. As previsões do modelo foram comparadas às conversões em ésteres 





2 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 
 
A revisão está organizada de modo a cumprir três objetivos. O primeiro objetivo é 
mostrar a aplicabilidade de reações de síntese de ácido graxo na produção de biodiesel e 
apresentar as principais tecnologias para sua produção. O segundo objetivo é introduzir a 
técnica de fermentação em estado sólido (FES) e apresentar os estudos sobre a produção ésteres 
de ácido graxo em fermentação no estado sólido que serviram como fonte de dados 
experimentais para este trabalho. Por fim, o terceiro objetivo é apresentar os trabalhos 
disponíveis na literatura sobre a modelagem cinética da produção de ésteres de biodiesel com 




2.1.1 Definição de biodiesel 
 
Biodiesel é um combustível composto de alquil ésteres de ácidos graxos oriundos de 
óleos vegetais e gorduras animais. Este é considerado uma alternativa promissora para os 
combustíveis oriundos do petróleo, oferecendo uma série de vantagens técnicas e ambientais 
(FJERBAEK; CHRISTENSEN; NORDDAHL, 2009). É renovável, biodegradável, não-tóxico 
e menos poluente que o óleo Diesel mineral. O alto teor de oxigênio (acima de 10%) em sua 
composição permite sua combustão completa em motores, portanto, este apresenta um perfil de 
menor emissão de monóxido de carbono e material particulado (KOEKMAN et al., 2012; 
GULDHE et al., 2015). O biodiesel possui propriedade físico-químicas semelhantes às do 
Diesel mineral, tais como índice de cetano, viscosidade e poder calorífico, e, desta forma, pode 
ser utilizado em motores à combustão interna com ignição por compressão (ciclo Diesel) sem 
exigir grandes ajustes e sem impactar no desempenho do motor a Diesel (GULDHE et al., 
2015). 
Políticas públicas, incentivos fiscais, redução de cargas tributárias e facilidade de 
crédito estimulam a produção de biodiesel em diversos países, entre eles, o Brasil. Em outubro 
de 2018, o Conselho Nacional de Política Energética (CNPE) aprovou a mistura obrigatória de 
11% de biodiesel ao Diesel mineral (B11) vendido ao consumidor final. O B11 entrará em vigor 
em junho de 2019, e o plano é que a mistura evolua em um ponto percentual até chegar ao B15, 
em março de 2023. A expectativa do Governo Brasileiro é que a produção passe de 5,4 bilhões 
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de litros em 2018 para 10 bilhões de litros em 2023 ? crescimento aproximadamente de 85% 
(MME, 2018). 
 
2.1.2 Matérias primas utilizadas na produção de biodiesel 
 
Biodiesel pode ser produzido a partir de diversas fontes de material graxo. Os materiais 
de partida dominantes são o óleo de soja no Brasil e nos Estados Unidos e o óleo de colza na 
Europa (KOEKMAN et al., 2012). O material de partida representa cerca de 50 a 85% do custo 
total de biodiesel (SOARES et al., 2013). Como alternativa para redução de custos, o uso de 
óleos residuais de fritura e borras ácidas resultantes do refino de óleos vegetais é indicado. 
Dentre as borras ácidas, o óleo ácido da borra de soja (soapstock) - uma gordura de baixo custo 
gerada na etapa de neutralização do processo do refino de óleo de soja - merece destaque. Foi 
demonstrado recentemente que o óleo ácido da borra de soja pode ser hidrolisado em água 
subcrítica para obtenção de ácidos graxos (AGBS), e que o produto da hidrólise pode ser 
utilizado como material de partida para obtenção de ésteres do biodiesel (SOARES et al., 2013). 
A Tabela 1 apresenta a caracterização do óleo de soja e das duas matérias graxas utilizados 
neste trabalho: o AGBS e a oleína bidestilada, uma mistura de ácidos graxos de origem animal, 
que é utilizada como substrato modelo em experimentos em pequena escala por ser amplamente 
disponível e vendida comercialmente (KOEKMAN et al., 2012; SOARES et al., 2013; DIAS 
et al., 2017). 
A composição típica dos ácidos graxos derivados de óleos vegetais virgens e residuais 
é ácido palmítico (16:0), ácido esteárico (18:0), ácido oleico (18:1), ácido linoleico (18:2) e 
ácido linolênico (18:3) (KOEKMAN et al., 2012). Os principais ácidos graxos presentes na 
oleína bidestilada e AGBS são ácido oleico, respectivamente, 60,3% e 33,45%, e ácido 
linoleico, respectivamente, 22,3% e 44,2% (SOARES et al., 2013; DIAS et al., 2017). A 
principal diferença entre os óleos virgens e residuais reside no teor de água e teor mínimo de 
ácido graxos livres (AGLs). O teor de AGLs no óleo virgem é inferior a 0,05%, enquanto que 
no óleo residual esse valor pode ultrapassar 2% (LUCENA et al., 2016). Uma das dificuldades 
de se utilizar materiais graxos residuais na síntese do biodiesel por transesterificação alcalina é 
a necessidade de o material de partida ter teores mínimos de AGLs (abaixo de 1%) e de água 
(abaixo de 0,5%). A presença de AGLs leva à formação indesejável de sabões e a presença de 
água pode levar à hidrólise dos triacilgliceróis (TAGs), seguida de formação de sabão, 
dificultando o processo de purificação do biodiesel (SOARES et al., 2013). 
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Normas técnicas e regulamentadoras foram criadas objetivando a padronização do 
biodiesel. Pode-se citar as normas ASTM D6751 nos Estados Unidos e EN 14214 na Europa 
(KOEKMAN et al., 2012). Para poder ser comercializado no Brasil, o produto deve atender às 
especificações contidas na Resolução nº 14, de 11 de maio de 2012 da Agência Nacional de 
Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis (ANP), que regula o setor no país (ANP, 2019). 
 
TABELA 1 - CARACTERÍSTICAS DE MATÉRIAS PRIMAS QUE PODEM SER 
UTILIZADAS NA PRODUÇÃO DO BIODIESEL 
(% em massa de ácidos graxos) 
  Óleo de soja Oleína bidestilada 
Óleo ácido da 
borra de soja 
(produto da 
hidrólise) 
Ácido mirístico C14:0 0,1 ± 0,2 1,8 ± 0,1  1,1 
Ácido palmítico C16:0  11,6 ± 2,0 6,6 ± 0,1 14,1 
Ácido palmitoleico C16:1 0,2 ± 0,3 3,8 ± 0,1  - 
Ácido esteárico C18:0 3,9 ± 0,8 2 ± 0,1  3,6 
Ácido oleico C18:1 23,7 ± 2,4 60,3 ± 1,5  33,4 
Ácido linoleico C18:2 53,8 ± 3,5 22,3 ± 0,1  44,2 
Ácido linolênico C18:3 5,9 ± 2,6 1,2 ± 0,1  2,3 
Outros AGLs  0,8 2,0 ± 1,3 1,3 
Massa molecular média 
(g/mol-1)   282
  277,3 
AGLs (%)  0,11 b 99  97 
Índice de iodo (g I2/100 g)   122,6 b 120  110 
Índice de saponificação 
(mg KOH g-1)  189,0
 b 198  199 
Teor de água (%)  0,05 b 0,5  0,5 
Preço de venda 
(tambor de 200L)  - R$8,90/L
 c R$2,70/kgd 
Referência  S.K. Hoekman et al. (2012) 
Dias et al. 
(2017) 
Soares et al. 
(2013) 
Nota:  
b Informação retirada da dissertação de Paula Murad (2016) 
c Fabricante Distribuidora Industrial Paranaense Ltda. Data da cotação 31/10/2018 
d Custo do óleo ácido da borra de soja foi considerado o mesmo de um produto similar, o óleo ácido 
destilado de farelo de arroz. Composição: ácido palmítico (12-18), ácido esteárico (1,0-3,0), ácido 
oleico (40-50), ácido linoleico (29-42), ácido linolênico (<1,0).  
Fabricante Irgovel Indústria Rio-Grandense de Óleos Vegetais Ltda. Data da cotação 17/01/2018 
 
2.1.3 Tecnologias para produção do biodiesel  
 
Os ésteres alquílicos que compõem o biodiesel podem ser sintetizados via 
transesterificação, usando triacilgliceróis (TAGs) e álcoois, ou via esterificação, utilizando 
ácido graxos livres (AGLs) e álcoois (Figura 1). A reação de transesterificação ocorre em três 
etapas, onde são produzidos diacilgliceróis e monocilgliceróis como intermediários de reação, 
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e o glicerol como subproduto. Já na esterificação, a reação ocorre em uma única etapa com a 
formação de água como subproduto. Nos dois casos, o produto final (éster alquílico) precisa ser 
purificado para atender as normas regulamentadoras da ANP, que exige um teor mínimo de 
ésteres de 96,5%. 
O processo de transesterificação é mais estudado do que o processo de esterificação, 
devido à maior disponibilidade de TAGs (SOARES et al., 2013). No entanto, a síntese de 
ésteres do biodiesel por esterificação pode ser mais vantajosa, em especial na catálise 
enzimática, devido à ausência do glicerol, que é formado na transesterificação. No caso da 
utilização de lipases imobilizadas como catalisadores da reação de transesterificação, o glicerol 
pode causar problemas de transferência de massa, pois forma uma camada hidrofílica na 





Triacilglicerol Álcool  Glicerol Monoésteres alquílicos 
ESTERIFICAÇÃO 
           
                    Ácido graxo Álcool  Monoésteres alquílicos    Água 
FIGURA 1 - REAÇÕES DE TRANSESTERIFICAÇÃO E ESTERIFICAÇÃO PARA 
SÍNTESE DO BIODIESEL 
 
Mais recentemente, vem sendo estudado o processo de hidroesterificação, um processo 
híbrido que envolve uma etapa de hidrólise do TAG seguida de esterificação dos AGLs (Figura 
2). O processo de hidroesterificação é uma alternativa vantajosa ao processo convencional de 
produção de ésteres alquílicos por transesterificação, pois favorece a utilização de matérias 
primas de qualquer teor de AGLs e umidade, uma vez que na etapa de hidrólise os TAGS são 
misturados com água, formando glicerol e AGL. Além disto, por este processo, o glicerol é 
separado na primeira etapa, não entrando em contato com o álcool, sendo mais puro do que o 
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obtido por transesterificação (SOARES et al., 2013; BOTTON, 2014). Foi mostrado 
recentemente que o processo de hidrólise pode ser realizado na ausência de catalisador, em água 
subcrítica (SOARES et al., 2013). Na condição subcrítica a água reage simultaneamente como 
solvente e substrato da reação de hidrólise de TAGs, sendo possível gerar rendimentos maiores 
que 98 % em 1 a 3 h de reação.  
 
1a ETAPA- HIDRÓLISE 
 
Triacilglicerol       Água        Glicerol Ácidos graxos 
 
 
2a ETAPA ? ESTERIFICAÇÃO 
 
                Ácido graxo Álcool  Monoésteres alquílicos Água 
 
FIGURA 2 - ETAPAS NO PROCESSO DE HIDROESTERIFICAÇÃO 
 
As reações de transesterificação e esterificação podem ser catalisadas por via química 
(ácida ou básica) com catalisadores homogêneos ou heterogêneos, ou por via enzimática, onde 
os catalisadores são as lipases. A transesterificação em meio alcalino homogêneo é o processo 
mais utilizado na indústria para a produção do biodiesel devido ao alto rendimento (acima de 
95%) obtido em curto tempo de reação (cerca de 1 h) e ao baixo custo do catalisador alcalino 
(normalmente, NaOH e KOH). Entretanto, essa via apresenta algumas desvantagens. Na reação 
de transesterificação alcalina, ácidos graxos livres (AGLs) reagem com o catalisador alcalino 
levando à formação indesejável de sabões. Isso diminui o rendimento da reação e dificulta a 
separação de produtos (RAMOS et al., 2016; BUDZAKI et al., 2018). A transesterificação em 
meio ácido homogêneo, por sua vez, é vantajosa para o processamento de matérias primas cuja 
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acidez elevada impossibilita a reação em meio alcalino (RAMOS et al., 2016). No entanto, 
requer quantidades maiores de catalisador (normalmente ácido sulfúrico), pois apresenta um 
melhor desempenho em elevadas razões molares álcool:ácido graxo, não sendo incomuns o uso 
de razão molar próximas a 30:1 (RAMOS et al., 2016; BUDZAKI et al., 2018). Como 
consequência, a recuperação do produto final e do álcool excedente é dispendiosa e requer 
sucessivas lavagens com água, gerando efluentes ácidos. Além disto, o excesso de água, 
presente muitas vezes na mistura de ácidos graxos, favorece a reação hidrólise dos ésteres 
obtidos (reação inversa à esterificação). A fim de evitar a reação de hidrólise e a formação de 
sabão, são utilizados óleos de alta qualidade, com baixo teor de água e AGL, o que acarreta 
custos com material de partida (SOARES et al., 2013; BOTTON, 2014; DIAS et al., 2017). 
Estes problemas podem ser contornados com o uso de catalisadores heterogêneos químicos ou 
enzimáticos.  
A catálise em meio heterogêneo tem como principais vantagens a possibilidade de 
recuperação e reutilização do catalisador, e a geração de produtos mais puros. Entretanto, 
geralmente, são utilizadas temperaturas acima de 100 °C (SOARES et al., 2013; BOTTON, 
2014; DIAS et al., 2017). Como alternativa para reduzir a temperatura do processo, o uso de 
enzimas imobilizadas é indicado. Esta técnica combina as vantagens do meio heterogêneo às 
vantagens associadas aos processos enzimáticos. Enzimas trabalham a temperaturas mais 
amenas (20-70 °C), e, portanto, exigem um menor consumo de energia (RAMOS et al., 2016). 
Enzimas não formam sabão e podem catalisar reações de esterificação, transesterificação e de 
hidrólise em uma única etapa de reação sem a necessidade de um processo subsequente de 
lavagem. De modo geral, as etapas de separação e purificação do produto são mais fáceis de 
serem realizadas do que quando feitas a partir da rota química. O tratamento de efluentes da 
catálise química geralmente envolve uma etapa de neutralização do catalisador ácido ou 
alcalino, gerando como subsproduto da neutralização, sais e água residual, que precisam ser 
posteriormente separados do produto. Na catalise enzimática não há necessidade da etapa de 
neutralização, logo não há geração de água residual no processo, o que torna o processo mais 
ambientalmente favorável (GULDHE et al., 2015; RAMOS et al., 2016). No entanto, fatores 
ligados ao alto custo de produção de lipases e a baixa produtividade, devido ao altos tempos de 
reação requerido, limitam sua utilização. Uma estratégia para a redução de custos é a produção 




2.2 PRODUÇÃO DE LIPASES POR FERMENTAÇÃO EM ESTADO SÓLIDO 
PARA SÍNTESE ÉSTERES DO BIODIESEL 
 
2.2.1 Definição de lipases e técnicas para sua imobilização 
 
Lipases (E.C. 3.1.1.3) são enzimas que podem ser produzidas por plantas, animais e 
micro-organismos, como fungos e bactérias, e apresentam um papel fundamental no 
metabolismo de lipídeos. Embora pertençam à classe de hidrolases, as lipases se destacam por 
apresentarem atividade de síntese, podendo ser utilizadas em reações de esterificação e 
transesterificação (ZHAO et al., 2015). As lipases podem ser utilizadas em sua forma livre, ou 
ainda imobilizadas - ancoradas em um suporte. O processo de imobilização deve ser eficiente 
para recuperar proteínas e reter suas atividades enzimáticas. As lipases imobilizadas devem 
possuir alta estabilidade para evitar lixiviação enzimática ou perda de atividade (ZHAO et al., 
2015). A Tabela 2 lista os principais exemplos de lipases imobilizadas comerciais utilizadas na 
produção de biodiesel. 
Adsorção, aprisionamento, encapsulamento e ligação cruzada são as principais 
técnicas para imobilização de lipases. Os tipos de suportes mais comuns são as resinas 
poliméricas, tais como poliestireno, polipropileno e poliacrilato. Uma das lipases imobilizadas 
comerciais mais utilizada é a Novozym 435, obtida através da técnica de adsorção da lipase em 
resina acrílica (ZHAO et al., 2015). Embora muitos processos tenham sido desenvolvidos para 
a imobilização de lipases em laboratório, apenas algumas técnicas foram bem sucedidas 
comercialmente (ZHAO et al., 2015). Os principais obstáculos técnicos para utilização de 
enzimas em processos industriais são o alto custo e grande número de etapas envolvidas no 
processo de imobilização (isolamento, purificação da lipase e pré-tratamento do suporte). Por 
exemplo, o preço comercial da Novozym 435 é de USD 1000/kg (ZHAO et al., 2015). Para 
reduzir custos, o suporte deve ser fácil de sintetizar ou comercialmente disponível a preços 
baixos (BOTTON, 2014; ZHAO et al., 2015). Resíduos industrias de baixo custo podem ser 
utilizados como suporte em um processo que envolve a imbolização natural de lipases, a 







TABELA 2 - PRINCIPAIS EXEMPLOS DE LIPASES IMOBILIZADAS COMERCIAIS 
UTILIZADAS NA PRODUÇÃO DO BIODIESEL 
Nome comercial Fonte de lipase Suporte Fabricante 






Lipozyme RM IM Rhizomucor miehei Duolite A568 Novozymes (Dinamarca) 












FONTE: Zhao et al. (2015) 
 
2.2.2 Produção de lipases por fermentação em estado sólido 
 
A fermentação em estado sólido (FES) envolve o crescimento de micro-organismos 
em partículas sólidas e úmidas, na ausência de água livre (mínimo de água vísivel) e com o 
espaço entre as partículas preenchido por uma fase gasosa contínua (Figura 3) (MITCHELL; 
KRIEGER; BEROVIC, 2005; PITTOL, 2014). Embora gotículas de água possam estar 
presentes entre as partículas e filmes finos de água possam existir na superfície da partícula, a 
fase aquosa entre partículas é descontínua e a maioria dos espaços de partículas é preenchido 
pela fase gasosa. Neste sistema, a umidade é limitada, entretanto, a atividade de água tem que 
ser suficientemente alta para o micro-organismo. A maioria da água no sistema é absorvida 
dentro das partículas sólidas úmidas (MITCHELL; KRIEGER; BEROVIC, 2005; PITTOL, 
2014).  
Um fator chave da FES é o substrato utilizado, que pode servir somente como um 
suporte inerte (por exemplo, espuma de poliuretano), que, nesse caso, é suplementado com meio 
rico em nutrientes (fonte de carbono, nitrogênio, minerais e outros). Alternativamente, o 
substrato pode servir tanto como suporte quanto como fonte de nutrientes, como é o caso dos 
resíduos agroindustriais, que também são biodegradáveis e obtidos a partir de fontes renováveis. 
Neste caso, o micro-organismo pode crescer entre os fragmentos do substrato ou sobre a 
superfície, consumindo o substrato e secretando metabólitos, dentre os quais, as enzimas. 
Alguns exemplos de resíduos que podem ser utilizados como substratos em FES, para a 
produção de lipases, são as tortas originadas dos processos de extração do óleo de sementes 
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(milho, girassol e soja) e bagaços da indústria de processamento do amido, da cana-de-açúcar 
ou de frutas cítricas (DIAS et al., 2017). 
A fermentação em estado sólido tem o potencial de reduzir os custos da rota enzimática 
? ???????????????????????????????????????????????????????????????????????????????????????
?????????????????????processo, a lipase produzida fica naturalmente aderida sobre o sólido, e 
pode ser utilizada em reações sem a necessidade de extração e purificação o que alia, em uma 
só etapa, a produção e a imobilização da enzima. Esta estratégia evita as etapas de 
processamento necessárias quando as lipases são produzidas por fermentação submersa: 
recuperação da lipase do caldo da fermentação e sua posterior imobilização no suporte 
adequado (MITCHELL; KRIEGER; BEROVIC, 2005; SOARES et al., 2013; PITTOL, 2014; 
SERRES et al.; 2017). Além disto, a FES geralmente resulta em uma maior produtividade 
volumétrica, devido ao meio mais concentrado, o que implica em menores volumes de trabalho 
dos biorreatores, menores custos de recuperação do produto e a significativa redução do volume 
de efluentes (MITCHELL; KRIEGER; BEROVIC, 2005; SINGHANIA et al., 2009).  
Apesar das vantagens do processo de produção de sólidos fermentados e sua utilização 
como biocatalisadores em reações de síntese do biodiesel, não existem estudos de viabilidade 
econômica do processo.  Estes estudos se iniciam com a determinação dos parâmetros cinéticos 
da reação, que são o objetivo do presente trabalho.  
A falta de homogeneidade do meio, dificuldade no controle de processo (temperatura, 
pH, aeração e umidade) e problemas de transferência (oxigênio e nutrientes) e calor são fatores 
limitantes para a aplicação da FES em larga escala que futuramente também precisarão ser 






FIGURA 3 - ARRANJO DAS PARTÍCULAS NO SISTEMA DE FERMENTAÇÃO EM 
ESTADO SÓLIDO 
O arranjo de partículas sólidas úmidas e a fase gasosa contínua em sistemas FES envolvendo (a) um fungo 
filamentoso (lado esquerdo) e (b) um organismo unicelular, por exemplo, bactérias (lado direito). 
 
FONTE: Mitchell, Krieger e Berovic (2005) 
 
2.2.3 Estudos de síntese de ésteres do biodiesel mediada por sólidos fermentados 
contendo lipases  
 
A utilização de sólidos fermentados contendo lipases para síntese de ésteres alquílicos 
(biodiesel) tem sido extensivamente estudada em escala laboratorial, em uma tentativa de 
equiparar o processo enzimático com o processo quimicamente catalisado, que já está 
plenamente desenvolvido e implantado em escala industrial. Nesta revisão, serão enfocados os 
estudos de síntese de ésteres de biodiesel que serviram como fonte de dados experimentais para 
a modelagem cinética deste trabalho, sendo eles os estudos de Soares et al. (2013) e Dias et al. 
(2017). Os dois trabalhos estudaram o processo de esterificação enzimática com sólidos 
fermentados em reator de leito fixo em ausência de co-solvente.  
Ácido graxo e etanol foram utilizados como material de partida. Duas misturas de 
ácidos graxos foram estudadas: oleína bidestilada, utilizada por Dias et al. (2017), e ácido graxo 
da borra de soja, aqui denominado AGBS, utilizado por Soares et al. (2013). De acordo com o 
fabricante (Distribuidora Industrial Paranaense Ltda., Curitiba, Paraná), a oleína bidestilada é 
fabricada a partir de material graxo de origem animal, passando por processo de hidrólise, 
destilação, cristalização, centrifugação, secagem, novamente pelo processo de destilação, sendo 
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então envasada. A oleína é considerada um produto altamente puro, por ter sido bidestilada e 
fracionada até se chegar na concentração acima de 95%. Por sua vez, o AGBS (produzido por 
Ubaldino Rodrigues Soares e Cia. Ltda, Ponta Grossa, Paraná) é fabricado a partir de material 
graxo de origem vegetal, a borra ácida, resíduo do processo de refino de óleo de soja. O AGBS 
é obtido a partir da hidrólise em água subcrítica do óleo ácido da borra de soja (soapstock), uma 
gordura de baixo custo. As características das matérias graxas são mostradas na Tabela 1. Os 
principais ácidos graxos presentes na mistura de oleína bidestilada e AGBS são ácido oleico 
(respectivamente, 60,3% e 33,45%) e ácido linoleico (respectivamente, 22,3% e 44,2%). O 
preço por litro, considerando uma embalagem de 200 L, para a oleína bidestilada é R$8,90/ L 
e para o AGBS é R$2,70/kg (vide observação na Tabela 1). 
O sólido fermentado, aqui denominado de SF, utilizado como catalisador da reação de 
esterificação, foi obtido a partir do crescimento da bactéria Burkholderia contaminans, em uma 
mistura na proporção 1:1 (fração mássica, base seca) de substrato formado por bagaço de cana 
e farinha de semente de girassol. Estes substratos foram triturados e tamisados para obtenção 
de partículas com granulometria entre 0,85 e 2,36 mm. Os cultivos em estado sólido foram 
realizados em frascos Erlenmeyer que continham 20 g (base seca) da mistura de substratos 
sólidos umedecidos com tampão fosfato 0,1 mol L-1 pH 7,0 para atingir a umidade de 75% 
(fração mássica, base úmida) e 2 mL da solução de inóculo da bactéria. Uma vez inoculados, 
os frascos eram incubados em estufa bacteriana a 29 ºC por 72 h. Após a incubação, o sólido 
fermentado foi seco em fluxo de ar (na temperatura de 25 ºC) até atingir um teor de umidade 
inferior a 10% (fração mássica, base úmida) e então estocado em refrigerador a 4 ºC antes de 
ser usados nas reações de esterificação. A atividade de esterificação era de 6,0 U por grama de 
sólido fermentado seco, sendo uma unidade de atividade lipolítica (U) definida como 
equivalente a 1 μmol de ácido graxos consumidos por min, nas condições do ensaio (SOARES 
et al., 2013; DIAS et al., 2017). 
Antes dos estudos em reator do leito fixo, Soares et al. (2013) avaliaram, em frascos 
agitados, o efeito da quantidade de sólido fermentado (utilizando ácido oleico como substrato 
modelo) e o efeito da razão molar dos substratos na conversão da reação de esterificação 
(utilizando AGBS como material graxo). Para isto, foram utilizados frascos de vidro de 12 mL 
com tampa de teflon com o biocatalisador e o meio reacional (ácido graxo e etanol). As reações 
foram mantidas em um agitador orbital a 200 rpm e temperatura constante. Os ensaios em 
frascos agitados determinaram as melhores condições de operação para a reação de 
esterificação: razão mássica (RW) SF: AGLs 12% e razão molar (RM) etanol: AGLs 1,5:1. Na 
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sequência, Soares et al. (2013) desenvolveram um reator de leito fixo e avaliaram o efeito da 
temperatura na reação de esterificação do AGBS com etanol. O sistema utilizado era composto 
por um reservatório de meio reacional e uma coluna de vidro encamisada (reator), preenchida 
com o sólido fermentado contendo lipases (Figura 4 ? Parte A). O meio reacional constituído 
por ácido graxo e etanol foi continuamente reciclado em fluxo ascendente através da coluna 
(alimentação em batelada). A coluna de vidro possuía um diâmetro interno fixo de 2,7 cm e foi 
operada com circulação de água pela camisa da coluna para manter constante a temperatura do 
meio reacional. A melhor temperatura para reação de esterificação em leito fixo foi 45 ºC.  
Soares et al. (2013) trabalharam com apenas uma coluna contendo 12 g do sólido 
fermentado, enquanto que Dias et al. (2017), para estudar o aumento de escala do processo, 
utilizaram três diferentes alturas da coluna (21 cm, 65 cm e 195 cm) que comportavam 
respectivamente, 12 g, 40 g e 120 g de SF. Dias et al. (2017) utilizaram as melhores condições 
operacionais definida por Soares et al. (2013) e enfocaram seus estudos no aumento de escala 
do processo do reator leito fixo, utilizando oleína. Dias et al. (2017) avaliaram o efeito da RM 
etanol:AGLs na reação de esterificação no reator de leito fixo. Três RM distintas foram 
avaliadas 1,5:1 ; 5:1 e 10:1, sendo que para valores de RM 5: 1 e 10:1, o volume do etanol foi 
dividido por três e adicionado nos tempos 0, 6 e 12 h. da reação. As conversões para as RM 5: 
1 (73%) e 10:1 (19%) foram menores que do que para a RM 1,5:1 (89%), indicando que a 
adição do etanol em etapas não foi suficiente para alcançar o equilíbrio da reação antes da 
inibição ou desnaturação das lipases.  
Dias et al. (2017) avaliaram a influência da remoção da água (subproduto) na reação 
de esterificação. No caso de Dias et al. (2017), a mistura formada (ácido graxos, etanol, éster e 
água) foi monofásica no início da reação, mas uma fase aquosa formou-se no fundo do 
reservatório com o passar do tempo. Éster e ácidos graxos permaneceram na fase orgânica (fase 
menos densa) e o etanol e a água distribuídos entre a fase orgânica e fase aquosa (fase mais 
densa). Duas configurações distintas de reservatório de meio reacional foram avaliadas: 
tradicional e decantação (Figura 4 ? Parte B). O objetivo principal do reservatório do tipo 
decantador foi possibilitar a retirada de água (fase aquosa) do sistema, deslocando assim o 
equilíbrio da reação no sentido de formação dos produtos (éster). O uso deste tipo de favoreceu 
o aumento da velocidade inicial da reação e elevou a conversão em ésteres (DIAS et al., 2017).  
Perfis reacionais (conversão versus tempo) foram obtidos, para cada ensaio, ao longo 
de 48 h de reação através de retiradas de alíquotas de meio reacional a cada 6 h ? 8 pontos por 
ensaio. As conversões em éster foram calculadas a partir dos valores do índice de acidez e 
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confirmados por cromatografia gasosa. As condições experimentais de cada ensaio serão 
apresentadas na seção de Metodologia. 
 
PARTE A PARTE B 
 
 
     
FIGURA 4 - ESQUEMA DO REATOR LEITO FIXO PREENCHIDO COM O SÓLIDO 
FERMENTADO 
Parte A. As dimensões indicadas em vermelho são do reator de 12 g (reator 1), em verde para o reator 
de 40 g (reator 2) e azul para o reator de 120 g (reator 3). Onde: (1) reservatório (tradicional ou com 
barreira de separação física); (2) alimentação da mistura reacional no leito fixo; (3) bomba peristáltica; 
(4) coluna de vidro preenchida com sólido fermentado; (5) corrente de saída da mistura reacional do 
leito fixo; (6) amostragem; (7) circulação de água termostatizada. Parte B. No reservatório tradicional, 
mostrado na parte superior da Figura 4 ? Parte B, a mistura de reação no reservatório não foi agitada. O 
reservatório de decantação, mostrado na parte inferior da Figura 4 - Parte B, foi dividido em dois 
compartimentos. 
Fonte: Adaptado de Dias et al. (2017) 
 32 
 
2.3 MODELOS CINÉTICOS 
 
2.3.1 Mecanismos cinético-enzimáticos para mais de um substrato 
 
O presente trabalho adota uma abordagem diferente para a modelagem cinética da 
reação de esterificação catalisada por sólidos fermentados contendo lipases. Ao invés de utilizar 
uma abordagem enzimática, o modelo foi simplificado para uma abordagem química 
heterogênea. A estratégia principal deste trabalho consistiu em ajustar os parâmetros de um 
modelo cinético que já existisse na base da dados do simulador de processos Aspen Plus. Com 
o uso deste simulador seria possível avaliar futuramente como o processo poderia ser ampliado 
e facilitaria a análise de custos do processo. 
Entretanto, como alguns estudos já publicados utilizam uma abordagem cinética Ping 
Pong Bi Bi achou-se necessário revisar alguns conceitos envolvidos na cinética enzimática. 
Inicialmente, será apresentada uma revisão dos distintos mecanismos enzimáticos para, 
posteriormente, apresentar os estudos cinéticos já publicados sobre o tema.  
As abordagens cinéticas das reações enzimáticas mais utilizadas nas reações de 
esterificação e transesterificação são os mecanismos Random Sequential Bi Bi, Ordered 
Sequential Bi Bi e Ping Pong Bi Bi. (KUPERKAR et al., 2013). Em uma reação do tipo bi-bi, 
dois reagentes levam à formação de dois produtos ? como é caso da esterificação.  
Independentemente do mecanismo, todas as reações de dois substratos catalisadas por 
enzimas esquematizadas na Eq. 1, obedecem a equação de Michaelis Mentem (Eq. 2), sob 
condições em que a concentração de um dos dois substratos é mantida constante enquanto a 
outra é variada (MARANGONI, 2003). 
 
? ? ? ? ? ? ? 
 







Eq.  2 
 
Na Eq. 2,???? ???, ????e ????? correspondem, respectivamente, à velocidade inicial da reação, 
à concentração do substrato variável, à constante aparente de Michaelis Menten e à velocidade 
máxima aparente para a reação enzimática. 
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O mecanismo Random Sequential Bi Bi é seguido quando a enzima ataca um dos 
substratos A ou B aleatoriamente, gerando o complexo ternário EAB (Figura 5). O ataque em 
um dos substratos não altera a afinidade da enzima para o outro substrato. Neste modelo, 
assume-se que um rápido equilíbrio ocorre de qualquer substrato A ou B para a enzima. Para o 
segundo estágio da reação, pode ser assumida uma  ligação de equilíbrio de A a EB e B a EA 
ou um estado estacionário na concentração do complexo ternário EAB (MARANGONI, 2003; 
SILVA, 2017).  
 
FIGURA 5 - ESQUEMA DO MECANISMO RANDOM ORDERED BI BI 
Fonte: Marangoni (2003) 
 
O mecanismo Random Sequential Bi Bi pode ser descrito pela Eq. 3. Quando as lipases 
são usadas como catalisadores, é amplamente aceito que a reação ocorre através de um 
intermediário acil-enzima. Portanto, uma vez que a sequência de reação deve começar com uma 
formação de complexo entre o ácido graxo e a enzima, o mecanismo Random Sequential Bi Bi, 




???? ??? ? ?????? ? ???? ??? ? ???? ???
?
 




No mecanismo Ordered Bi Bi, (Figura 6) a enzima reage com os substratos 
ordenadamente, liberando os produtos também de uma forma ordenada. Para este mecanismo, 
a enzima deve ligar-se primeiro ao substrato A, na sequência se ligar ao substrato B para formar 
o complexo ternário EAB (MARANGONI, 2003; SILVA, 2017). Se o componente B possui 
uma afinidade em se ligar com a enzima livre e não com o complexo EA, irá se formar o 
complexo EB, um complexo que não será convertido no produto final desejado (dead-end 
complex), atacando competitivamente o sítio ativo da enzima complexada com o substrato A. 
Esse mecanismo é conhecido como inibição competitiva pelo substrato. Para que isso não 
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ocorra, escolhe-se reagir a enzima com o substrato A primeiro, para depois colocar o segundo 
substrato B na reação, formando um complexo EAB. O mecanismo Random Sequential Bi Bi 











FIGURA 6 - ESQUEMA DO MECANISMO ORDERED BI BI 












No mecanismo Ping Pong Bi Bi, a enzima E deve ligar primeiro ao substrato A, seguindo-se a 
liberação do produto P, e a formação da espécie enzimática E´ (Figura 7). Após isto, ocorre a 
ligação do substrato B a E´ e a quebra do complexo E´B para libertar a enzima E e o segundo 
produto Q. Assim, no mecanismo Ping Pong Bi Bi não se forma um complexo ternário 
(MARANGONI, 2003). Um esquema geral de estado estacionário para este tipo de mecanismo 












FIGURA 7 - ESQUEMA DO MECANISMO PING PONG BI BI 
Fonte: Marangoni (2013) 
 
A expressão velocidade, a constante de Michaelis-Menten e o balanço de massa para 
este mecanismo são dados, respectivamente, pelas Eq. 5 a 7. A relação entre E e E´ também 





?? ? ??? ????? 
 
















Eq.  7 
 






Eq.  9 
 
 
Normalizando, a equação da velocidade pela concentração total de enzimas (??????), 
substituindo, e rearranjando campos, obtêm-se a velocidade para o mecanismo Ping Pong Bi Bi 
(Eq. 10), onde ???? ? ???????? e ???? ? ?? . Para os casos onde a etapa limitante da reação é 
a conversão de E´B em EQ (por exemplo, ?? ?? ??), a equação Eq. 10  reduz-se à Eq.11, 
onde ? ? ?????. 
?? ?
????? ??????
?????? ??? ??? ? ??? ??? ? ?????? ?? ?
??
???




???? ??? ? ??? ??? ? ??????
 Eq.  11 
 
 
2.3.2 Modelos cinéticos envolvendo a produção enzimática do biodiesel 
 
Cerca de 20 estudos cinéticos da produção do biodiesel pela rota enzimática foram 
publicados recentemente, sendo que a maioria dos estudos cinéticos é relativa às reações de 
transesterificação, enquanto que as publicações cinéticas de esterificação são em menor 
quantidade (WANG et. al, 2013). Na maioria dos estudos sobre cinética de transesterificação 
enzimática, o sistema reacional é considerado como uma fase pseudo-homogênea e o efeito da 
transferência de massa é normalmente negligenciado. Similarmente às reações de hidrólise e de 
transesterificação enzimática, a esterificação pseudo-homegênea é normalmente modelada 
utilizando o mecanismo Ping Pong Bi Bi, onde o produto é liberado antes da adição do outro 
substrato (ZHAO et al., 2015).  
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A inibição por susbrato é comumente relatada nas reações de esterificação. Um 
inibidor é um composto que diminui a taxa de uma reação enzimática. Essa inibição pode ser 
reversível ou irreversível. A inibição enzimática reversível pode ser competitiva, não 
competitiva ou linear tipo mista. (MARANGONI, 2003). Em muitas circunstâncias, os 
inibidores afetam a atividade enzimática de forma irreversível ligando-se covalentemente com 
ou destruindo um grupo funcional da enzima essencial à atividade ou então formam uma 
associação não covalente estável (ZAREJOUSHEGHANI; KARIMINIA; KHORASHED, 
2016). O álcool, presente na reação de esterificação, desempenha dois papéis: reagente e 
inibidor. (ZAREJOUSHEGHANI; KARIMINIA; KHORASHED, 2016). O aumento da razão 
molar álcool: ácido graxo pode deslocar a posição de equilíbrio para a formação dos ésteres 
(produto). Entretanto, o álcool em excesso pode causar a inibição da enzima. O álcool pode 
provocar a desnaturação enzimática através da interação com a camada essencial de água que 
envolve as moléculas de lipases, causando mudanças na sua conformação cataliticamente ativa 
(DIAS et al., 2017). Além disso, o álcool pode se ligar reversivelmente ao sítio catalítico das 
lipases, formando um complexo que impede o acesso do ácido graxo e provoca uma inibição 
competitiva da enzima (YADAV, DEVI, 2004; DIAS et al, 2017). Cada uma destas inibições 
afeta a expressão de velocidade de uma maneira específica. A Tabela 3 apresenta as principais 
expressões de velocidade utilizadas para a produção do biodiesel utilizando o mecanismo Ping 
Pong Bi Bi, incluindo as constantes de inibição de um ou dois substratos, onde substrato A é 
comumente o ácido graxo e o substrato B, o álcool. 
As constantes cinéticas podem ser obtidas por ajuste do modelo e/ou através de 
experimentos de laboratório específicos. Entretato, estes valores podem variar de acordo com a 
temperatura, o material graxo, lipase, receptor acila e o meio reacional utilizados nos 
experimentos. As equações da Tabela 3 são apenas um modelo simplificado, em que os efeitos 
da água e da hidrólise do éster não são considerados (reação inversa) (YADAV; DEVI, 2014). 
No entanto, a hidrólise do éster acontece inevitavelmente, especialmente quando o sistema tem 
um alto nível de água (ZHAO et al., 2015). Outro problema associado à maioria das pesquisas 
atuais na modelagem cinética da esterificação catalisada por lipases imobilizadas é a 
negligência da transferência de massa. Normalmente, a mistura de reação é considerada uma 
fase homogênea, onde todos os reagentes e a enzimas são considerados solúveis no solvente. 
No entanto, esta suposição provavelmente não é verdadeira particularmente no sistema livre de 
solvente (onde os substratos apenas compõem o meio reacional), porque a difusão do líquido 
dentro dos poros do suporte da enzima pode ser a etapa limitante (ZHAO et al., 2015). Com 
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relação à modelagem de reações catalisadas por sólidos fermentados com atividade lipolítica, 
há apenas dois trabalhos na literatura (LIU et al. (2014) e SERRES et al. (2017)), que serão 
descritos a seguir. 
 
TABELA 3 - EXPRESSÕES DE VELOCIDADE MAIS UTILIZADAS PARA A 
PRODUÇÃO DO BIODIESEL 
Inibição pelo substrato B ?? ?
????? ???? ???
??? ? ???? ?? ?
???
??? ? ? ??? ? ??? ? ???? ???
?
Inibição pelo substrato B, quando a 
concentração do substrato A é 
variável, e as demais são constantes 
?? ?
????? ???
??? ? ?? ?
???





Inibição pelo substrato B, quando a 
concentração do substrato B é 
variável, e as demais são constantes 
?? ?
????? ???






Inibição por dois substratos A e B ?? ?
????? ???? ???
??? ? ???? ?? ?
???
???? ? ??? ? ??? ?? ?
???
???? ? ???? ???
?
Onde, A é o ácido graxo e B é o álcool 
Fonte: Adaptado de Yadav e Devi (2004) 
 
Liu et al. (2014) investigaram a cinética e a otimização da transesterificação de óleo 
de soja com etanol catalisado por sólido fermentado em um sistema de com terc-butanol como 
solvente. Para isto, eles propuseram um modelo cinético para etanólise baseado no mecanismo 




??? ?? ???? ?? ?
???
??? ? ? ??? ? ???? ? ????? ???
? Eq.  12 
 
Pode-se perceber que o termo da reação inversa foi ignorado no numerador, o que 
implica supor que a reação é irreversível e que procederá até que o reagente limitante seja 
totalmente consumido, o que não acontece em sistemas de etanólise e esterificação relacionados 
à produção de biodiesel (SERRES et al., 2017). Também vale ressaltar que nenhuma menção 
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foi feita sobre a influência do material sólido na velocidade de reação, já que se trata do mesmo 
material usado por Soares et al. (2013) e Dias et al. (2017), uma mistura 1:1 (m/m) de bagaço 
de cana-de-açúcar e farelo de semente de girassol.  Como afirmado por Soares et al. (2013), o 
suporte sólido empregado na FES interage com os componentes da reação (etanol, ácidos 
graxos do óleo ácido da borra de soja, ésteres etílicos destes ácidos graxos e água) de uma 
maneira complexa.  
Serres et al. (2017) desenvolveram um modelo combinado sorção-cinética capaz de 
descrever a esterificação de ácido graxo de borra de soja e etanol utilizando o mesmo sólido 
fermentado de Dias et al. (2017) e Soares et al. (2013). Sua equação cinética é dada pela Eq. 
14.  
?? ?
??????? ????? ??????????? ????
???? ???? ? ???? ???? ? ????? ???? ? ???? ??? ? ???? ????
 
?
Eq.  13 
 
 
onde, ????, ????,? ??? e ??? são o número de moles na fase sorvida para respectivamente, ácido 
graxo, etanol, éster e água e ??????, ?, ???,? ?? ? e ???são os coeficientes da equação cinética. 
  
A isoterma multicomponente de Langmuir foi utilizada para descrever a sorção do 
meio reacional no sólido fermentado e uma expressão cinética foi proposta baseada na 
composição da fase sorvida. Este modelo é melhor do que o desenvolvido por Liu et al. (2014), 
pois considera o termo da reação inversa no numerador da reação e a leva em consideração o 
efeito da sorção ao se trabalhar com um sólido poroso. Entretanto, no modelo de Serres et al. 
(2017), os fenômenos de sorção e cinéticos foram calculados separadamente. Na prática, seria 
muito difícil separar estes dois fenômenos e determinar os parâmetros da equação Ping Pong 
Bi Bi com confiança. A Figura 8 ilustra os fenômenos envolvidos no sistema da reação de 
esterificação etílica de ácidos graxos por sólidos fermentados contendo lipases, que serviu como 
fonte de dados experimentais para a modelagem cinética realizada por Serres et al. (2017) e 
neste trabalho. 
Modelos mais complexos, como o Ping Pong Bi Bi, potencialmente mais úteis do que 
modelos mais simples, exigem muito mais esforço e sofisticação, não apenas na formulação e 
solução das equações do modelo, mas também no trabalho experimental necessário determinar 
os vários parâmetros que aparecem no modelo (MITCHELL; KRIEGER; BEROVIC, 2005). 
Para a cinética de esterificação estudada neste projeto, teria que ser realizado um ensaio, 
utilizando os mesmos substratos, mas sem o sólido fermentado para determinar os parâmetros 
da equação Ping Pong Bi Bi. A realização destes ensaios seria complicada porque o sistema 
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orgânico (ácido graxo, etanol, éster e água) não é tão fácil de trabalhar como um sistema 
homogêneo aquoso. Foi mostrado experimentalmente que a fase líquida é bifásica, constituída 
por uma fase orgânica e outra aquosa (SOARES et al., 2013; DIAS et al., 2017). Na sequência, 
novos ensaios teriam que ser realizados no sistema orgânico, agora com a enzima. Se for 
possível realizar os ensaios com enzima livre, será difícil garantir que a enzima irá se comportar 
da mesma maneira quando está livre dentro deste sistema orgânico e quando está sorvida dentro 
do sólido fermentado. Pode ser que a sorção da enzima afete sua estrutura tri dimensional, logo 
os parâmetros obtidos no sistema orgânico não vão estar corretos (RODRIGUES et al., 2013). 
Se não for possível utilizar a enzima livre, a enzima deverá ser imobilizada. Ao imobilizá-la, 
não será possível isolar os fenômenos cinéticos e os fenômenos de transferência de massa e de 
sorção dos componentes do meio reacional. Além disto, pode haver mais de uma fase sorvida, 
uma vez que o sólido fermentado contém dois componentes com propriedades físicas bastante 
diferentes: o bagaço de cana é hidrofílico, enquanto o farelo de semente de girassol é oleoso e, 
portanto, hidrofóbico (SERRES et al., 2013). Portanto, existe uma grande chance de que os 
parâmetros cinéticos estimados já incorporem de alguma maneira os fenômenos de massa e de 
sorção. Partido deste pressuposto, o presente trabalho adota uma abordagem cinética distinta 
do Ping Pong Bi Bi, e que utiliza apenas uma única equação para descrever o processo como 
um todo, incluindo a sorção, reação na superfície e dessorção. Isto foi feito utilizando uma 
abordagem de cinética química heterogênea. 
(1) No início da reação, a mistura reacional é monofásica, composta pelos substrato ácido graxo e etanol. 
(2) O meio reacional se torna heterogêneo, ao se adicionar o sólido fermentado. (3) Com o passar do tempo 
reacional, a fase líquida se torna bifásica, pois uma fase aquosa começa a se formar no fundo do recipiente. 
Têm-se então três fases: fase sólida composta pelo sólido fermentado, fase aquosa composta de água e 
álcool e fase oleosa composta de ácido graxo e éster. Fenômenos envolvidos: (a) difusão entre as fases 
bulk (aquosa e oleosa), (b) difusão entre a fase bulk (aquosa e oleosa) para dentro do sólido fermentado, 







(4) Analisando de perto o sólido fermentado, vê-se que as partículas não são exatamente iguais e do mesmo 
tamanho. A área superficial é um fator importante para a cinética heterogênea. (5) O sólido fermentado 
utilizado neste trabalho, é uma mistura de bagaço de cana e semente de girassol, cada qual com seus 
irregularidades na superfície. A tendência da bactéria é buscar a fonte mais rica de nutrientes, no caso a 
semente de girassol. Porém, pode ser que a bactéria se alimente de nutrientes solúveis presentes no bagaço.  
 
(6) O bagaço de cana é um sólido poroso que pode apresentar diferentes tipos de poros, como abertos ou 
fechados. (7) Em algum lugar, dentro, fora ou na superfície do poro está a bactéria. Se a bactéria secreta 
enzima para o meio extracelular (como é bem provável que aconteça), então, a enzima pode estar, também, 
em qualquer lugar na vizinhança da bactéria e do poro. Fenômenos envolvidos: (a) difusão entre a fase 
bulk (aquosa e oleosa) para dentro do bagaço de cana; (b) difusão entre a fase bulk (aquosa e oleosa) para 
dentro do semente de girassol; (c) reação química ocorrendo dentro do sólido fermentado. Todos estes 
fenômenos ocorrem simultaneamente e são partes inerentes do processo. Seria impossível estudá-los 
separadamente. 
 
FIGURA 8 - ESQUEMA DOS FENÔMENOS FÍSICO QUÍMICOS ENVOLVIDOS NO 




2.3.3 Conceitos e mecanismos cinéticos heterogêneos 
 
O presente estudo visa propor uma cinética para esterificação etílica de ácidos graxos 
catalisados por sólidos fermentados contendo lipases. Antes de ser classificada como uma 
catálise enzimática, esta cinética pode ser considerada, a nível macroscópico, como uma 
catálise heterogênea, pois o sistema reacional envolve duas fases líquidas (aquosa e orgânica) 
e duas fases sólidas (bagaço de cana e farelo de semente de girassol). As reações da catálise 
heterogênea podem ser representadas pela expressão geral de Power Law (Equação 14).  
? ? ??????? ??????? ????????????????? Eq.  14  
  
Considerando o termo da força motriz igual à unidade, a Eq.16 se resume a: 
? ? ???????????????? ?? ? ??
??
??? ? ?????? Eq.  15 
 
onde, T temperatura da reação (K), E energia de ativação da reação (J/mol), R constante 
universal dos gases (J/mol.K). 
A velocidade da reação é sempre expressa em função do tempo (h) e pode ser expressa 
em função do volume reacional ????, da massa do catalisador (W), da área da superfície ativa 
do catalisador (S) e do volume de catalisador (??). Neste caso, a Eq.16 deriva-se nas Eq. 16 a 
Eq. 20, conforme esquematizado na Tabela 4.  
 
TABELA 4 - DERIVAÇÕES DA EXPRESSÃO POWER LAW 
Expressão da velocidade de reação 
?? ??? ?????????? 
Unidade  
?? ? ???
? ????? ??? ?
?????? ? ????? 
?????????????????????????
????????????? ?  
Eq.  16 
 
?? ? ?? ??                ???????????????????????????????????????????? ?  
Eq.  17 
 
??? ? ? ?????????????????????????
???????????????????  
Eq.  18 
 
???? ? ? ?????????????????????????
????????????????? ?  






Eq.  20 
 




Entretanto, a velocidade na expressão de Power Law muitas vezes não representa bem 
uma reação da catálise heterogênea em uma faixa mais ampla de temperatura, por não permitir 
extrapolação dos resultados de forma confiável e não considerar a natureza do processo. 
Quando a etapa de adsorção desempenha um papel importante na reação, é usado, 
frequentemente, o modelo Langmuir Hinshelwood Hougen Watson (LHHW). O modelo LHHW, 
que está baseado na isotermas de Langmuir, assume que a reação ocorre predominantemente 
entre as duas moléculas de reagentes adsorvidas na superfície do catalisador (Silva, 1999). 
 
2.3.3.1 Modelo Langmuir Hinshelwood Hougen Watson (LHHW) 
 
 Basicamente, o mecanismo Langmuir Hinshelwood Hougen Watson (LHHW) envolve 
adsorção e dessorção de átomos e moléculas nas superfícies. A partir da Figura 9, propõe-se 
que tanto a molécula reagente A (ácido graxo) como B (etanol) são adsorvidas em diferentes 
locais livres na superfície do catalisador. Então, a reação ocorre entre as moléculas 
quimiologicamente adsorvidas (ligação química entre a superfície e um átomo ou uma 
molécula) para dar os produtos C (éster) e D (água). Finalmente, os produtos adsorvidos C e D 
são dessorvidos (Silva, 1999).  A superfície de um catalisador real não é uniforme, porém a 
experiência tem mostrado que apenas uma fração dos sítios de quimissorção, com propriedades 
aproximadamente idênticas, participa efetivamente na reação como sítio ativo, ainda mais 




FIGURA 9 - ESQUEMA DO MECANISMO LANGMUIR HINSHELWOOD HOUGEN 
WATSON 
Fonte: Silva (1999) 
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Na formulação de Langmuir-Hinshelwood, as expressões da velocidade de reação 





Eq.  21 
 
 
sendo a força motriz, fator cinético e a expressão de adsorção fornecidos pelas Eq. 
22, 23 e 24. 
??????? ?????? ? ??? ? ????? ? ??? ? ?????? Eq.  22  
???????????????? ? ??? ??? ??
??
??  Eq.  23 
?????????????????????????????????? ? ???? ? ? ?????
?
 
Eq.  24 
 
 
onde K são as constantes de equilíbrio, C, a  concentração dos reagentes expressa em termos de 
fração molar, ?, o exponente da concentração e i,j, os contadores do produtório. 
 






? ? ? ? Eq.  25  
 
 No caso mais geral, a expressão da velocidade é: 
 
? ? ?? ?
?????? ???? ???? ??? ? ??? ???? ????
???????????????????????  
Eq.  26 
 
 
Para uma reação reversível, a taxa de expressão pode ser escrita como: 
? ?
???? ???? ??? ? ??? ???? ????
???????????????????????  
 
Eq.  27 
 
sendo, ?? e ??, fornecidos pela Eq. 28 e Eq. 29. 
?? ?? ? ?? ?
??
? ? ?? ??? ? ????
 
Eq.  28 
 
?? ?? ? ?? ?
??
? ? ?? ?? ? ? ????
Eq.  29 
  
A expressão do termo de adsorção depende do mecanismo de adsorção assumido.  
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Suponha-se, empiricamente, que o mecanismo seja dado por: 
 
??????????????????????? ? ?? ? ??? ??? ? ??? ??? ? ??? ??? ? ??? ???? 
 
Eq.  30 
 
onde ??, ??? ???e ??? são as constantes de adsorção. 
 
 
A expressão da velocidade da reação reversível do exemplo estudado fica: 
 
? ?
???? ???? ??? ? ??? ???? ????
?? ? ??? ??? ? ??? ??? ? ??? ??? ? ??? ????
 
 
Eq.  31 
 
A Tabela 5 contém um exemplo simplificado de mecanismos de reação com um 
reagente levando à formação de um produto. A medida que o número de reagentes e o número 
dos produtos no sistema aumenta, a complexidade do modelo também aumenta. 
 Recentemente, a cinética de esterificação de ácido oleico e etanol, os mesmos 
substratos usados neste trabalho, foi estudada na presença do catalisador químico sólido 
utilizando uma abordagem LLHW (SHAHID et al., 2017). O catalisador utilizado foi Amberlyst 
15 ? uma resina sulfônica de poliestireno com estrutura macro porosa. Dois mecanimos, 
considerando etapas limitintantes de reação distintas, foram propostos. O primeiro considera 
como limitante a etapa de adsorção de álcool na superfície do catalisador (Eq. 32), já o segundo 
considera a etapa de reação na superfície (Eq. 33). As expressões obtidas se encontram a seguir: 
 
? ?
?? ???? ??? ????? ????? ?
????? ???
??? ??? ??







Eq.  32 
 
? ?
?? ????? ? ????? ??????? ??? ??? ??? ??? ??
?
?? ? ????? ???????? ??? ??? ??? ?? ? ???





Eq.  33 
 
 
onde k representa a constante cinética de reação e K as constantes de equilíbrio de adsorção, 
reação superficial e dessorção; ????? ????? ?????e ??? são as concentrações de etanol, ácido graxo, 






TABELA 5 - ETAPAS PARA DETERMINAÇÃO DA EQUAÇÃO DA VELOCIDADE NO 
MODELO LANGMUIR HINSHELWOOD HOUGEN WATSON 
Etapa. Exemplo.   
Reação: ? ? ?      
Estabelecer o mecanismo para 
a reação; 



















Escrever a equação de 
velocidade para cada etapa de 
reação; 
 
1) Adsorção de A; 
??? ? ????? ???? ?? ? ?????? ??      (Eq.1) 
 
2) Reação na superfície do catalisador; 
??? ? ????? ?? ? ?????? ??    (Eq.2) 
 
3) Dessorção de P; 
??? ? ?????? ?? ? ?????? ???? ?? (Eq.3) 
 
Estabelecer o balanço dos 
sítios ativos; 
?? ? ?? ? ?? ? ? (Eq.4) 
 
Definir qual a etapa 
determinante da reação. 
Admitindo-se que no 
mecanismo acima a reação na 
superfície seja a etapa 
determinante, tem-se que; 
Logo, 
??? ? ????? ???? ?? ? ?????? ?? ? ???? ???????????? ? ??? ???? ??        (Eq.5) 
 
E, 
??? ? ?????? ?? ? ?????? ???? ?? ? ?          ?? ? ??? ???? ??        (Eq.6) 
 
Das expressões 4,5 e 6 obtém-
se as expressões para ??? ??e 
??, as quais são substituídas 
na Eq.2, afim de obter a 
expressão de velocidade de 




??????? ? ?? ?
??? ?? ???? ?
?
? ? ????
?? ? ??? ??? ? ??? ????
 
Obs. 
???????? Constante de equilíbrio de adsorção de A e P, respectivamente 
?? Constante de equilíbrio  ? ? ??? ????? 
????e ??? Concentrações de A e P, respectivamente 
???????? Taxa global da reação 
??? ?? e ??, Fração de sítios ativos ocupados por A, por P e vazios, respectivamente 
 
 










As lipases obtidas pela fermentação em estado sólido utilizando agroresíduos 
industriais como substrato emergem como uma alternativa mais barata para a produção de 
catalisadores enzimáticos para a síntese do biodiesel. Entretanto não há estudos que realizam a 
avaliação quantitativa de custos deste processo. O modelo cinético da reação de esterificação 
utilizando sólidos fermentados precisa ser previamente desenvolvido para estudos de 
viabilidade econômica da produção enzimática de biodiesel. 
 
3.2 OBJETIVO GERAL 
 
O objetivo geral deste trabalho é a obtenção um modelo cinético para síntese de ésteres 
de ácido graxos por esterificação utilizando sólidos fermentados contendo lipases de 
Burkholderia contaminans.  
 
3.3 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 
 
Os objetivos específicos são: 
- Propor um modelo cinético para esterificação etílica da oleína bidestilada catalisada 
por sólidos fermentados contendo lipase; 
- Ajustar os parâmetros cinéticos e de adsorção do modelo utilizados dados 
experimentais gerados por Dias et al. (2017); 
- Verificar se o modelo cinético proposto para a oleína bidestilada por ser utilizado, 
sem a necessidade de re-estimar parâmetros, para predizer a esterificação de outro 
material de partida - o ácido graxo de borra de soja, utilizados dados experimentais 









4.1 METODOLOGIA PARA ESTIMAÇÃO DE PARÂMETROS 
 
4.1.1 Modelo cinético 
 





???? ? ??  
Eq.  34 
 
onde FA, Et, Es e W referem-se ao ácido graxo, etanol, éster e água, respectivamente. 
 
O modelo cinético de Langmuir Hinshelwood Hougen Watson (LHHW) foi utilizado 
para representar a reação de esterificação. A expressão geral deste modelo é: 
 
 
Entretanto, ao se comparar o modelo LHHW com o modelo Power Law (Eq.36), 
percebe-se a semelhança matemática entre seus numeradores. 
? ? ????????????????? ??????? ??????  
 
Eq.  36 
 
A estratégia utilizada neste trabalho consistiu em fazer uma estimava inicial dos 
valores do numerador do modelo LHHW (Eq. 35), a partir do modelo Power Law (Eq.36). Na 
sequência, estes valores foram corrigidos e o termo de adsorção foi acrescentado. Portanto, dois 
modelos cinéticos foram utilizados: Power Law e LHHW. Esta estratégia foi utilizada para 
facilitar a convergência do método iterativo utilizado para determinação dos parâmetros 












4.1.1.1 Modelo 1 - Power Law 
 
Para a reação de esterificação apresentada na Eq. 34, a velocidade da reação ????? 
considerando o modelo Power Law, expressa em termos de fração molar e quantidade de 
biocatalisador é dada por: 
??? ? ?
????? ?
?? ? ????? ????? ???? ? ??? ????? ??? 
 
Eq.  37 
 
 
onde ????? ????? ????? ??? são as concentrações molares do ácido graxo, etanol, éster e água, 
expressas em kmol/kmol,  e ??? e ?? são os fatores cinéticos das reações direta e inversa, 
respectivamente, dados pela Equação de Arrhenius (Eq.38 e 39): 
 
?? ? ??? ??? ?
???
?? ? 
Eq.  38 
 
?? ? ??? ??? ?
???
?? ? 
Eq.  39 
 
 
onde ? é o fator de frequência (expresso nas mesmas unidades que k), T é temperatura da 
reação, E é a energia de ativação da reação, R é constante universal dos gases.  
 
Substituindo Eq. 38 e Eq. 39 na Eq. 37, tem-se: 
 
??? ? ????? ??? ?
???
?? ? ? ????? ???? ? ??? ??? ?
???
?? ? ? ????? ??? 




sendo a velocidade da reação expressa em ????? ??????? ? ??? . 
 
A Eq. 41 será aqui chamada de expressão Power Law. 
??? ? ?
????? ?
?? ? ????? ????? ???? ? ??? ????? ??? 
 




4.1.1.2 Modelo 2 ? Langmuir Hinshelwood Hougen Watson 
 
Foi assumido, empiricamente, a seguinte expressão para a reação de esterificação, 




???? ????? ???? ? ??? ????? ????




Eq.  42 
 
onde,??? e ?? são as constantes de equilíbrio, e  ??, ??? ???e ??? são as constantes de adsorção. 
O termo ao quadrado no denominador foi inserido para garantir que o resultado da soma das 
constantes presentes no denominador fosse sempre positivo, e se trata da forma padrão 
normalmente sugerida pelo simulador. 
As constantes de adsorção são dadas pelas seguintes expressões: 
 
?????? ? ?? ?
??
? ? ??? ??? ? ??? ? 
 
Eq.  43 
caso, ?? ? ?? ? ?? ? ?, têm-se: 
 
?? ? ??????? Eq.  44 
?? ? ??????? Eq.  45 
?? ? ??????? Eq.  46 
?? ? ??????? Eq.  47 
 
A estratégia de zerar as constantes ???????? ?foi adotada para diminuir o número de 
parâmetros do modelo cinético. Substituindo-se Eq. 44 a 47 na Eq. 42: 
 
??? ?
???? ????? ???? ? ??? ????? ????




Eq.  48 
 
As constantes ??,???,???,???,??? e  ?? foram obtidas a partir da regressão de dados 
experimentais. Entretanto, visando facilitar a convergência dos métodos, os valores de ??????? 
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foram pré-estimados usando a estratégia matemática demonstrada a seguir. Os valores de ?? e 
?? são fornecidos pela Eq. 49 e Eq. 50. 
?? ?? ? ?? ?
??
? ? ?? ??? ? ????
 
Eq.  49 
 
?? ?? ? ?? ?
??
? ? ?? ?? ? ? ???? Eq.  50 
Caso ??? ? ?? ? ?? ? ?? ? ?, a equação se resumiria a: 
?????? ? ?? ?
??
?  
Eq.  51 
?????? ? ?? ?
??
?  
Eq.  52 
Reescrevendo as Eq. 49 e 50 de outra forma, vem: 
 
?? ? ???? ?? ?
??




Eq.  53 
 
?? ? ???? ?? ?
??
? ? ? ??????? ? ??? ?
??
? ? Eq.  54 
 






? ?? ????? ???? ? ??????? ? ??? ?
??
? ? ? ????? ????
?? ? ???????? ???? ? ???????? ???? ? ???????? ???? ? ???????? ?????
 
 






? ?? ????? ???? ? ??? ??? ?
??
?? ? ????? ????
?? ? ???????? ???? ? ???????? ???? ? ???????? ???? ? ???????? ?????
 
 
sendo a velocidade da reação expressa em ????? ??????? ? ??? 
 
Eq.  56 
 
A Eq. 56 será aqui chamada de expressão LHHW.  
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Comparando-se as Eq. 38 e Eq. 39 com as Eq. 53 e Eq. 54, têm-se: 
??????? ? ?? 
Eq.  57 
 
???? ??? ? ?? Eq.  58 
??? ???? ? ? ??? ??
??
?? ?? 
Eq.  59 
??? ???? ? ? ??? ??
??
?? ?? 
Eq.  60 
 
 
Assim, os valores de ??,???? ??,????? foram pré-estimados via modelo Power Law com 
base nos valores gerados previamente para ??? ??????????. 
 
4.1.2  Ambiente de simulação  
 
Os modelos cinéticos (Eq. 41 e Eq. 56) foram implementados no simulador comercial 
de processo Aspen Plus. Os parâmetros do modelo cinético (constantes da força motriz e de 
adsorção) foram obtidos através da ferramenta de análise de modelo (conjunto de dados e 
regressão), que aplica o Método da Programação Quadrática Sequencial (SQP) para a resolução 
de problemas de otimização. Estas aplicações foram realizadas simultaneamente.  
 
4.1.3 Estratégia de ação 
 
A estratégia de ação está esquematizada na Figura 10. A primeira etapa foi listar em 
uma única tabela (Tabela 6) os experimentos realizados por Soares et al. (2013) e Dias et al. 
(2017). Estes autores estudaram diferentes tamanhos e configurações do reservatório de meio 
reacional e da coluna de vidro do biorreator. Alguns experimentos foram utilizados para a 
predição dos parâmetros e outros para testes de validação do modelo. O trabalho de Dias et al 
(2017) foi escolhido para predição dos parâmetros, ao invés do trabalho de Soares et al (2013), 
por ser um processo já otimizado e em escala maior. Dias et al. (2017) utilizaram oleína como 
substrato modelo, enquanto que Soares et al. (2013) utilizaram AGBS como material graxo. 
Dentre os experimentos realizados por Dias et al. (2017) foram selecionados para a etapa da 
predição os experimentos com oleína realizados em leito fixo com reservatório tradicional (sem 
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barreira de separação água/óleo). Este conjunto de dados foi escolhido por representar tanto o 
aumento da escala do reator (12 g, 40 g e 120 g de SF) quanto o efeito do excesso de etanol no 
meio reacional (1,5; 3; 5; 10) e a influência da quantidade de SF (12% e 30%).  
Foi testada, na sequência, a eficiência do modelo cinético em representar outras 
configurações do sistema e outras condições experimentais, utilizando a mesma expressão 
cinética e sem reajustar novamente os parâmetros. O simulador apresenta limitações em 
representar a retirada contínua de água do sistema; por isto, os experimentos que continham 
barreira de separação água/óleo tiveram que ser representados de uma forma diferente no 
simulador, através de um conjunto de reatores e decantadores operando em série. A 
representação destes experimentos será abordada no item 4.2. Após isto, foi avaliado se o 
modelo poderia ser utilizado para representar diferentes razões mássica SF: oleína. 
Por último, foi avaliada a eficiência do modelo em representar outro material de 
partida, a mistura de ácidos graxos produzida por hidrólise de soapstock, proveniente de borra 
de soja (AGBS), em água subcrítica. Os dados experimentais foram obtidos de Soares et al. 
(2013). Este procedimento foi feito para verificar se as distintas matérias graxas (oleína e 
AGBS) possuem comportamento cinético similar. Com isto, o modelo matemático será válido 
para diferentes materiais de partida. O AGBS é uma matéria graxa mais barata que a oleína, 
logo, seu uso em grande escala apresenta vantagem econômica. 
 
4.1.4 Listagem, seleção dos dados experimentais e inserção de dados no simulador  
 
O método termodinâmico utilizado na simulação foi o Non Random Two Liquid Model 
(NRTL). Este modelo considera a energia livre de Gibbs para a previsão do estado de equilíbrio 
líquido-líquido e é recomendado para representação de misturas fortemente não ideais e de 
sistemas parcialmente imiscíveis, como o caso aqui estudado. Os parâmetros binários do 
modelo NRTL estavam disponíveis no banco de dados do simulador ou foram regredidos nas 
condições default do simulador usando o modelo UNIFAC. 
Cada ensaio experimental, utilizado na etapa de predição de parâmetros (Tabela 6), foi 
representado no fluxograma de processo como um reator independente, do tipo batelada 
(RBatch) operando à temperatura constante. Apenas os ensaios que utilizaram oleína bidestilada 















































3. Predição dos parâmetros da expressão cinética proposta. 
a) Obtenção do fator cinético obtido através do modelo Power Law; 
b) Obtenção do fator adsorção obtido através do modelo Langmuir 
Hinshelwood Hougen Watson (LHHW). 
 
Resultado: Expressão da velocidade de reação. 
4. Teste de validação da expressão da velocidade de reação de esterificação para oleína 
bidestilada. 
a) Efeito da barreira de separação água/óleo em reator de leito fixo; 
b) Efeito da quantidade de sólido fermentado em frascos agitados; 
5. Teste de validação da expressão da velocidade de reação de esterificação para ácido graxo 
de borra de soja (AGBS). 
a) Efeito de diferentes substrato no reator leito fixo; 
b) Efeito da razão molar dos substratos em reator de leito fixo; 
c) Efeito da razão molar dos substratos em frascos agitados; 
d) Efeito da temperatura de reação em frascos agitados. 
1. Listagem e seleção dos dados experimentais utilizados em cada etapa (predição ou testes de 
validação). 
2. Simplificações do modelo cinético e inserção de dados no simulador. 
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Foram inseridas no programa: 
 
? Temperatura e pressão das correntes de alimentação de etanol (A) e ácido 
graxo (B) de cada ensaio. 
? Vazão molar e composição das correntes de alimentação (A e B) de cada 
ensaio. A oleína bidestilada foi caracterizada como ácido oleico, 
componente majoritário da mistura (60,3%). Isso facilitou de forma 
significativa a simulação do processo de esterificação. O produto da 
esterificação é o oleato de etila, além da água. Experimentalmente, o 
volume total de etanol dos experimentos 4 e 5 foi dividido em três, e 
adicionado nos tempos de 0, 6 e 12 h. O simulador Aspen Plus não 
permite a adição de reagentes por partes durante a etapa de regressão de 
dados, por isto, foi feita a simplificação, na simulação, de que a vazão 
molar de alimentação de etanol era constante durante as 48 h de reação. 
? Temperatura de operação do reator (E) e quantidade de biocatalisador 
carregada em cada ensaio. 
? Critério de parada do reator (E) e duração da batelada (48 h). 
? Reação cinética. Para a estimativa inicial dos valores dos fatores 
cinéticos foi utilizada a Eq. 41 (Equação Power Law). Para correção das 
constantes da força motriz e obtenção dos valores dos fatores de adsorção 
foi a utilizada a Eq. 56 (Equação LHHW). 
? Conjunto de dados de fração molar de ácido graxo consumido por tempo 
de reação (perfil reacional) de cada um dos ensaios (seis no total). Cada 
perfil reacional estava relacionado ao seu respectivo reator. Seis 
conjuntos de dados experimentais contendo 36 informações de 
conversão de ácido graxo em éster por tempo foram utilizados. As 
porcentagens de conversão em éster por tempo dos ensaios utilizando 
oleína bidestilada foram obtidas no trabalho de Dias et al. (2017) e 
convertidas para fração molar.  
A Figura 11.a é um esquema da representação no simulador de um dos experimentos. 
Cada reator era alimentado por uma vazão diferente de ácido graxo e etanol e continha uma 
quantidade diferente de catalisador. A Figura 11.b representa o ambiente de simulação já com 





FIGURA 11 - DESENHO ESQUEMÁTICO DA REPRESENTAÇÃO DAS CONDIÇÕES 
EXPERIMENTAIS NO SIMULADOR. 
Parte A. Detalhes da representação de cada ensaio experimental, onde (1) alimentação de etanol; (2) 
alimentação de ácido graxo; (3) mixer; (4) entrada de alimentação no reator; (5) reator do tipo batelada 
à temperatura constante; (6) corrente de saída do reator. Parte B. Representação dos distintos reatores 
independentes, representados um a um, na simulação.  
 
 
4.1.5 Determinação das constantes cinéticas 
 
Os parâmetros do fator cinético (??? ??? ??? ??? foram preditos utilizando a expressão 
Power Law (Eq. 41) com o auxílio do simulador Aspen Plus. Visando partir de uma estimativa 
inicial para o fator cinético, assumiu-se um valor arbitrário para o fator de frequência e para 
energia de ativação do fator cinético, tanto da reação direta quanto da inversa. Os parâmetros 
manipuláveis que foram assumidos anteriormente (energia de ativação, constante do fator 
cinético e coeficientes de adsorção) foram recalculados com auxílio da ferramenta de regressão, 
também disponível no simulador Aspen Plus. Foi calculado o erro residual entre o valor 
estimado pelo modelo cinético proposto e o valor obtido experimentalmente. Se o erro obtido 
nesta iteração fosse menor que o erro obtido na iteração anterior, os valores dos parâmetros 
manipuláveis eram tidos como verdadeiros, e era feita a reconciliação. A iteração foi feita até 
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que não existisse diferença entre o valor estimado e o valor recalculado das variáveis (observado 
na coluna Normalized Residue ? aqui traduzidos por Resíduos Normalizados) e até que os 
valores da função objetivo tivessem atingido um ponto de mínimo da função.  
 Os valores residuais são indicativos da diferença entre os dados medidos e as 
previsões do modelo e podem ser considerados indicadores de qualidade de ajuste. Para os 
dados ajustados, os resíduos são definidos como: 
 
???????? ??????????? ?
??????????????? ? ?????? ??????
??????????????
 Eq.  61 
 
sendo, nesta situação: valor medido, a fração molar de ácido graxo experimental (perfis 
reacionais obtidos de Dias et al.(2017));  valor predito a fração molar de ácido graxo obtido 
através da modelagem cinética e  desvio padrão o nível de incerteza na medição, especificado 
pelo usuário (neste caso, 0,001). 
 
4.1.6 Determinação das constantes de adsorção 
 
Nesta etapa, no simulador, alterou-se a classe da reação para o modelo LHHW (Eq. 
56). Os valores das constantes cinéticas da equação Power Law (seção anterior) foram 
utilizados como valor inicial para as constantes de força motriz do modelo LHHW. 
Posteriormente, foi feito o ajuste dos coeficientes do fator de adsorção ???? ??? ??? ???, que 
foram inseridos um por vez, devido a dificuldades de convergência. De forma similar, assumiu-
se um valor arbitrário para os coeficientes do fator de adsorção. Após a convergência dos 
valores de fator de adsorção, foram recalculados novamente os valores das constantes de 
equilíbrio. A iteração foi feita até que não existisse diferença entre o valor estimado e o valor 
recalculado das variáveis (observado na coluna Normalized Residue ? aqui traduzidos por 
Resíduos Normalizados) e até que os valores da função objetivo tivessem atingido um ponto de 







4.2 METODOLOGIA PARA VALIDAÇÃO DO MODELO 
 
A validação do modelo cinético foi feita simulando os experimentos que não haviam 
sido utilizados na etapa de regressão de dados e utilizando a expressão cinética já com os 
parâmetros ajustados (sem reajustá-los novamente). Os experimentos em frasco agitados e em 
leito fixo foram simulados como um reator independente do tipo batelada. Os valores de 
conversão estimados foram comparados com os valores de conversão experimentais, conforme 
as seguintes equações: 
 
???????? ??????????? ?
??????????????? ? ?????? ??????
??????????????
 Eq.  62 
 
????????????? ? ??????? ????? ? ???????????????   Eq.  63 
 
???????????????? ? ?
???????? ?????? ? ????????????????
??????? ?????  
Eq.  64 
 
sendo, o valor medido, a conversão experimental e o valor estimado, a conversão estimada pelo 
modelo. 
Os experimentos de Dias et al. (2017) que continham a barreira física de separação 
água/óleo (Tabela 6) foram simulados de forma diferente. Experimentalemente, a fase oleosa 
da corrente de saída do decantador era realimentada no mesmo reator, enquanto que a fase 
aquosa era descartada. Esta retirada continua de água do sistema não é facilmente representada 
no simulador Aspen Plus. O fluxograma do processo nesta etapa continha, portanto, além do 
reator em batelada, um decantador. Este problema foi contornado representando a retirada de 






FIGURA 12 - DESENHO ESQUEMÁTICO DA REPRESENTAÇÃO DOS 
EXPERIMENTOS QUE CONTINHAM BARREIRA FÍSICA PARA SEPARAÇÃO 
ÁGUA/ÓLEO 
Parte A. Detalhe da representação de cada conjunto de reator e decantador, onde (1) alimentação de 
etanol; (2) alimentação de ácido graxo; (3) reator do tipo batelada a temperatura constante; (4) 
decantador; (5) corrente de saída aquosa do decantador sendo retirada do sistema; (6) corrente de saída 
oleosa do decantador sendo realimentada no novo reator (7). Parte B. Representação dos 11 primeiros 
conjuntos de reatores e decantadores. Os dez primeiros reatores tinham tempo de residência de 0,58 h, 
o décimo primeiro reator, de 0,2 h, totalizando 6 h de reação. A conversão estimada para as primeiras 
horas da reação foi calculada no décimo primeiro reator. 
 
 
Com base nos dados de configuração do reator (altura e diâmetro), vazão de operação 
da bomba e porosidade aparente do leito, foram calculados os tempos de residência do reator 
em cada experimento. Assim, após cada passagem completa pelo reator, a vazão de saída do 
reator era alimentada no decantador, a fase aquosa era retirada do sistema e a oleosa, 
realimentada em um novo reator. O número de reatores e decadores (?) foi determinado 
dividindo-se o tempo do ciclo batelada (48 h) pelo tempo de residência utilizado em cada 
experimento. Assim, o somatório dos tempos de residência de todos os reatores coincidiu com 




? ? ? ????
 




Eq.  67 
 
onde Vr,  volume reacional (???);??, raio do reator leito fixo (cm); h, altura raio do reator leito 
fixo (cm); ?, porosidade aparente do reator leito fixo (%); ?, tempo de de residência (min); 
?????vazão de operação da bomba (???????);  ?, número de reatores e decantadores 
aproximado e ??, tempo do ciclo de batelada (min). Nos casos avaliados: ?? ? ???????; ? ?
????????????;?? ? ???;? ? ? ?????????;?? ? ???? ? ????? ?? (dados retirados de Dias 
et al., 2017). 
A porosidade aparente foi considerada constante em todas as colunas, baseado em um 
experimento realizado por Dias et al. (2017), onde a vazão da bomba era de 2,1 mL /min. O 
volume de vazio do reator (três colunas juntas) era de 1030,05 cm3. Após preencher as colunas 
com SF, o tempo de residência nas três colunas do reator foi de 233 min. Portanto, as colunas 
também foram preenchidas com 489,3 mL de meio reacional, o que representa uma porosidade 
aparente aproximada de 48%. 
A expressão da velocidade já com os parâmetros ajustados foi utilizada em cada um 
destes reatores e, com base nesta, foram geradas as vazões molares de éster na corrente de saída 
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5 RESULTADOS E DISCUSSÃO  
 
5.1 ESTIMAÇÃO DOS PARÂMETROS DO MODELO CINÉTICO 
 
O modelo LHHW ajustou-se bem aos perfis experimentais obtidos para a esterificação 
da oleína bidestilada com etanol nos seis diferentes ensaios realizados a 45 ºC. A Tabela 7 
mostra o resíduo normalizado de cada medição em cada um seis dos experimentos. As previsões 
do modelo para fração molar de ácido graxo versus fração molar experimental se encontram na 
Figura 13. 
 
TABELA 7 - RESÍDUOS NORMALIZADOS PARA AS CINÉTICAS DAS REAÇÕES DE 
ESTERIFICAÇÃO DA OLEÍNA EM REATOR DE LEITO FIXO PARA OS 
EXPERIMENTOS 1 A 6 
Time (h) ( ) Exp. 1 ( ) Exp. 2 ( ) Exp. 3 ( ) Exp. 4 ( ) Exp. 5 ( )Exp. 6 
0 -0,172 0,365 0,365 0,398 -0,251 -0,306 
6 -0,435 -14,416 -14,416 18,592 -3,067 55,049 
12 -8,319  24,668 16,134 -3,656  
18   -3,955       
20         -9,103 
24 16,495 -1,634 -1,634 4,077 -11,187 -3,671 
30 4,922 -5,653 -4,003 22,367 -6,144  
42 -0,999       -16,995 
48 2,155 2,578 2,578 21,716 -15,870 -18,361 
Obs.: Os valores em branco não foram coletados experimentalmente. Condições experimentais listadas na Tabela 
6 [dados de Dias et al. (2017)].  
 
 
No geral, os valores de resíduo normalizado foram pequenos e diminuíram com o 
passar do tempo da reação (Tabela 7). É possível observar (Figura 13) a convergência do ajuste 
do modelo para valores menores de fração molar de ácido graxo. Como o ácido graxo é um dos 
reagentes da reação, sua fração molar diminui com o passar do tempo, indicando a formação 
do éster. As previsões do modelo para fração molar ficaram próximas às obtidas 
experimentalmente em quase todos os experimentos, com exceção do experimento 6 ( ).  
O efeito do aumento de escala do processo otimizado por Dias et al (2017) está 
mostrado na Figura 14. O modelo conseguiu prever corretamente que a ampliação da escala 





FIGURA 13 - FRAÇÃO MOLAR DE ÁCIDO GRAXO EXPERIMENTAL E ESTIMADA 
PARA A ESTERIFICAÇÃO DA OLEÍNA COM ETANOL EM REATOR DE LEITO FIXO 
SEM BARREIRA DE SEPARAÇÃO DOS EXPERIMENTOS 1 A 6 
Condição da reação: 45 ºC, e oleína. Legenda: ( ) Exp. 1, ( ) Exp. 2, ( ) Exp. 3 ( ) Exp. 4, ( ) Exp. 5, ( ) 
Exp. 6. Condições experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Dias et al. (2017)]. A linha cheia representa o 




FIGURA 14 - PERFIL EXPERIMENTAL E ESTIMADO DA ESTERIFICAÇÃO DA 
OLEÍNA COM ETANOL EM REATORES DE LEITO FIXO DE DIFERENTES 
TAMANHOS SEM BARREIRA DE SEPARAÇÃO DOS EXPERIMENTOS 1 A 2 
Condições da reação: 45 ºC, RM etanol: oleína 1, 5:1 e RW SF: oleína 12%. Legenda: ( ) Exp. 1 - 12 g SF, 
25 g etanol e 100 g oleína; ( ) Exp. 2 ? 40 g SF, 82 g etanol e 100 g oleína. Condições experimentais listadas 
na Tabela 6 [dados de Dias et al. (2017)]. Os símbolos representam dados experimentais e linhas representam o 



















































FIGURA 15 - PERFIL EXPERIMENTAL E ESTIMADO DO EFEITO DA RAZÃO MOLAR 
DE ETANOL NA ESTERIFICAÇÃO DA OLEÍNA EM REATORES DE LEITO FIXO SEM 
BARREIRA DE SEPARAÇÃO DOS EXPERIMENTOS 3 A 5 
Condições da reação: 45 ºC, RW SF:oleína 12%, 40 g SF e 333 g oleína. Legenda: ( ) Exp.3 ? RM 1,5:1 e 
82 g etanol; ( ) Exp. 4 ? RM 5:1 e 272 g etanol ; ( ) Exp.5 ? RM 10:1 e 544 g etanol. Condições 
experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Dias et al. (2017)]. Os símbolos representam dados experimentais e 
as linhas representam o ajuste do modelo. 
 
 
O efeito da RM oleína: etanol está representado na Figura 15. O modelo se ajustou 
corretamente nas três situações e previu que as frações molares finais obtidas para RM 5:1 e 
10:1 eram maiores do que para a RM de 1,5:1, indicando uma conversão em éster menor para 
a RM 5:1 e 10:1. 
O efeito da quantidade de sólido fermentado na reação de esterificação está mostrado 
na Figura 16. O modelo prevê que a conversão em ésteres pouco aumenta com o incremento da 
massa de catalisador no meio reacional. No entanto, os valores previstos para fração molar de 
ácido graxo se distanciam um pouco dos obtidos experimentalmente (Tabela 7). O ponto 
experimental para o tempo de 48 h está um pouco distante da curva experimental (resíduo 
normalizado de 18,361). O modelo superestima a conversão em ésteres para a RW 30% de 
sólido fermentado. O modelo não conseguiu mostrar que nas primeiras 6 h de reação ouve um 
incremento da velocidade inicial com o incremento da RW (SF: AGLs), de 12 para 30%. O 
ponto experimental para o tempo de 6 h está muito distante da curva experimental (resíduo 
normalizado de 55,049). Este é o único experimento que contém RW 30% de sólido 
fermentado. Como a maioria dos experimentos utilizada para a regressão de dados (Exp. 1 a 5) 





























FIGURA 16 - PERFIL EXPERIMENTAL E ESTIMADO DO EFEITO DA RAZÃO 
MÁSSICA SFGL:AGLs NA ESTERIFICAÇÃO DA OLEÍNA COM ETANOL EM 
REATORES DE LEITO FIXO SEM BARREIRA DE SEPARAÇÃO DOS 
EXPERIMENTOS 2 E 6 
 
(A): Fração molar de ácido oleico, (B): Conversão em éster. 
Condição da reação: 45 ºC. Legenda: ( ) Exp. 2 ? 40 g SF, 82 g etanol e 100 g oleína, RM etanol: 
oleína 1,5:1 , RW SF: oleína 12% (mesma experimento mostrada na Figura 14). ( ) Exp. 6 ? 120 g SF, 
196 g etanol e 400 g oleína, RM etanol: oleína 3:1 , RW SF: oleína 30%. Condições experimentais listadas 
na Tabela 6 [dados de Dias et al. (2017)]. Os símbolos representam dados experimentais e as linhas 
representam o ajuste do modelo. 
Os resultados obtidos comprovam a aptidão do modelo para descrever a reação de 
esterificação etílica da oleína 45 ºC na condição experimental de razão mássica SF:oleína de 
12%. O modelo representou bem o aumento da escala (Figura 14), a influência do excesso de 
etanol na mistura de partida (Figura 15) e, de forma razoável, a influência da quantidade de 
catalisador utilizada (Figura 16). Os parâmetros cinéticos estimados do modelo se encontram 








































TABELA 8 - - PARÂMETROS CINÉTICOS ESTIMADOS DO MODELO LHHW DA 
REAÇÃO DE ESTERIFAÇÃO DA OLEÍNA E ETANOL A 45° C EM REATOR DE LEITO 
FIXO SEM BARREIRA DE SEPRAÇÃO COM INTERVALO DE CONFIANÇADE 95% 
Parâmetro Valor estimado Intervalo de confiança de 95%  Limite inferior Limite superior 
?? ??????? 7,52277 7,80271 
?? ?????? 6,67052 6,93708 
?? ???????? -2636,02 -2585,9 
?? ???????? -3070,34 -3068,9 
?? ??????? 5,71935 5,85931 
?? ??????? 6,52764 6,71152 
?? ??????? -1,09356 5,9589 
?? ??????? 2,68454 4,71062 
 
 
Substituindo-se os valores estimados contidos na Tabela 9 na Equação 56 (modelo 
LHHW), é possível obter a expressão de velocidade da reação de esterificação etilíca de ácido 
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Eq.  69 
 
onde, T = 45 ºC = 318 K, 
 
??? ?
??????? ????? ???? ? ?????? ????? ????
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Eq.  70 
sendo a velocidade da reação expressa em ????? ??????? ? ??? 
Embora e expressão obtida seja empírica (Eq. 70), é possível observar a grande 
influência que o etanol exerce na expressão da velocidade. A constante de adsorção deste termo 
é mais duas vezes maior que a constante de adsorção do ácido oleico, dezoito vezes maior que 





5.2 TESTES PARA EXTENSÃO DO MODELO CINÉTICO 
 
Após a obtenção do modelo cinético para a esterificação da oleína com etanol em 
reatores de leito fixo sem barreira para remoção da fase aquosa foi testada a eficiência do 
modelo cinético em representar outras configurações do sistema (reator de leito fixo com 
barreira de separação e frascos agitados) e outro material graxo (AGBS) , utilizando a mesma 
expressão cinética e sem reajustar novamente os parâmetros. O efeito da quantidade de SF e da 
temperatura foi avaliado experimentalmente por Soares et al. (2013) apenas em frascos 
agitados, por isto foi verificado se modelo cinético obtido poderia ser estendido para estas 
distintas condições experimentais. Foi verificado também se o modelo cinético obtido para a 
esterificação da oleína poderia ser utilizado para representar o comportamento cinético do 
AGBS. O AGBS é uma matéria graxa mais barata que a oleína, logo, seu uso em grande escala 
apresenta vantagem econômica. Esta seção será dividida em duas seções, de acordo com o 
material de partida e configuração do sistema: (5.2.1) oleína bidestilada; (5.2.2) ácido graxo de 
borra de soja (AGBS). 
 
5.2.1 Validação do modelo cinético para a oleína bidestilada 
 
5.2.1.1  Validação do modelo cinético para o efeito da retirada de água do sistema 
na esterificação da oleína em reator de leito fixo  
 
Os experimentos realizados por Dias et al (2017) em biorreator de leito fixo que 
continha a barreira física de separação água/óleo foram feitos nas melhores condições 
estabelecidas para síntese de ésteres etílicos [45 ºC, RM etanol:oleína 1,5:1 , RW SF:AGLs 
12%]. O modelo conseguiu representar bem os perfis experimentais obtidos para a esterificação 
da oleína bidestilada com etanol nos dois ensaios realizados com sistema de decantação (Figura 
17). O erro residual entre as conversões estimadas e experimentais ficou abaixo de 10% após 
12 h de reação. O modelo superestima a conversão no tempo final da batelada em cerca de 7% 
e prevê que o sistema é inicialmente monofásico, mas, em 3 h, ocorre a separação de fases. 
Experimentalmente, gotículas imiscíveis com a fase orgânica foram observadas próximo de 6 
h. Esta diferença fez com a previsão do modelo se distanciasse dos pontos experimentais nas 
primeiras horas da reação (Figura 18 A e 18 B). Para comparação do efeito da retirada de água 
do sistema, foram apresentados os perfis estimados e experimentais de uma reação na qual foi 
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usado um reservatório comum (Exp. 2, Tabela 6), sem a separação da fase aquosa, e uma reação 
na qual foi usado o reservatório do tipo decantador, com a retirada de água (Exp. 7, Tabela 6). 
O modelo prevê, para o sistema com retirada de água (Exp. 7, Tabela 6), uma conversão de 
98%, enquanto que a obtida experimentalmente é de 91%. O modelo indica que as conversões 
podem aumentar com a utilização do sistema de decantação. A etapa de simulação do 
decantador também poderá ser melhorada, considerando uma situação menos ideal. O 
decantador utilizado nas simulações era do tipo water free que considera uma fase aquosa sem 
componentes orgânicos dissolvidos (pura), ou seja, não leva em consideração a fração de óleo 
que fica dissolvida na fase aquosa. O modelo está validado para as melhores condições 
estabelecidas para síntese de ésteres etílicos em reator de leito fixo  
 
 
FIGURA 17 - CONVERSÃO EXPERIMENTAL E ESTIMADA PARA A 
ESTERIFICAÇÃO DA OLEÍNA E ETANOL EM REATOR DE LEITO FIXO COM 
BARREIRA DE SEPARAÇÃO DOS EXPERIMENTOS 7 A 8 
Condições da reação: 45 ºC, RM etanol: oleína 1, 5:1 e RW SF: oleína 12%. Legenda: ( ) Exp. 7 -? 40 g SF, 
82 g etanol e 333 g oleína, com barreira de remoção de água, ( ) Exp. 8. ? 120 g SF, 245 g etanol e 1000 g 
oleína, com barreira de remoção de água. Condições experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Dias et al. 
(2017)]. A linha cheia representa o modelo ideal, onde o valor estimado pelo modelo corresponde exatamente 





























FIGURA 18 - PERFIL EXPERIMENTAL E ESTIMADO DA REMOÇÃO DA FASE 
AQUOSA DA REAÇÃO DE ESTERIFICAÇÃO DE OLEÍNA E ETANOL EM REATORES 
DE LEITO FIXO DOS EXPERIMENTOS 7 A 8 
 
(A): Comparativo entre Experimento 2 (sem remoção) e Experimento 7 (com remoção). (B): Experimento 8.  
Condição da reação: 45 ºC, RM etanol:oleína 1,5:1 , RW SF:oleína 12%. Legenda: ( ) Exp. 2 ? 40 g SF, 
82 g etanol e 333 g oleína, sem barreira de remoção de água (mesma curva mostrada na Figura 16 B). ( ) 
Exp. 7 ? 40 g SF, 82 g etanol e 333 g oleína, com barreira de remoção de água. ( ) Exp. 8 ? 120 g SF, 245 
g etanol e 1000 g oleína, com barreira de remoção de água. Condições experimentais listadas na Tabela 6 [dados 







































5.2.1.2 Validação do modelo cinético para o efeito da massa de sólido fermentado na 
esterificação de ácido oleico em sistemas de frascos agitados 
 
O efeito da razão mássica (RW) de sólido fermentado (SF) foi avaliado a 40 ºC, RM 
etanol:ácido oleico 3:1, e duração da reação de 72 h (Exp. 9 a 11, Tabela 6) em sistemas frascos 
agitados por Soares et al. (2013). Cada frasco agitado foi simulado como um reator 
independente do tipo batelada. A expressão da velocidade de reação (Equação 70) foi utilizada 
para predizer as conversões em éster e, na sequência, estes valores foram comparados com os 
experimentais. O efeito da RW de SF na reação de esterificação foi estudado apenas em 
sistemas de frascos agitados, e não em leito fixo como os demais experimentos utilizados na 
regressão de dados (Exp. 1 a 6, Tabela 6).  
O efeito da RW SF: ácido oleico está representado na Figura 19. O modelo prevê que 
a conversão em ésteres aumenta com o incremento da RW de SF (Figura 20). No entanto, os 
valores previstos para conversão de ácido graxo se distanciam bastante dos obtidos 
experimentalmente (Figura 20). O modelo superestima a conversão para a RW de 9% e 
subestima a conversão em ésteres para a RW de 12% e 15% SF (Figura 20). Foi observado 
experimentalmente que as conversões para as quantidades de 12% e 15% se mantiveram 
praticamente iguais após 42 h de reação [Soares et al., (2013)]. No entanto, estes pontos 
experimentais se mantiveram mais próximos à curva do modelo (Figura 20) que estimava a RW 
de 15% (linha tracejada), e não a de 12% (linha cheia) Um erro residual menor que 10% foi 
obtido, para os Exp. 7, 8 e 9 (listado na Tabela 6) apenas nos tempos 72, 50 e 42 h, 
respectivamente. No tempo de 48 h (duração normal dos ensaios em leito fixo), apenas os 
experimentos realizados com 12% e 15% SF estavam dentro do intervalo de confiança de 95% 
(Figura 19). Isto confirma que o modelo cinético obtido neste trabalho não é bom para prever a 
conversão em éster de condições experimentais em temperaturas diferentes de 45 ºC e razões 
mássicas diferentes de 12%, que foram as condições usadas para o estabelecimento do modelo 
matemático e que são referentes aos ensaios no biorreator de leito empacotado (Experimentos 









FIGURA 19 - CONVERSÃO EXPERIMENTAL E ESTIMADA PARA DIFERENTES 
QUANTIDADES DE SÓLIDO FERMENTADO NA ESTERIFICAÇÃO DO ÁCIDO 
OLEICO E ETANOL EM FRASCOS AGITADOS DOS EXPERIMENTOS 9 A 11 
 
Condições da reação: 40 ºC, RM etanol: ácido oleico 3:1 Legenda: ( ) Exp. 9 ? RW SF: ácido oleico 9%.   
( ) Exp. 10 ? RW SF: ácido oleico 12% e ( ) Exp.11 ? RW SF:AGBS 15%. Linha cheia representa o 
modelo ideal, onde o valor estimado pelo modelo corresponde exatamente ao valor obtido 





FIGURA 20 - PERFIL EXPERIMENTAL E ESTIMADO DO EFEITO DA 
QUANTIDADE DE SÓLIDO FERMENTADO NA REAÇÃO DE ESTERIFICAÇÃO 
DO ÁCIDO OLEICO EM FRASCO AGITADOS DOS EXPERIMENTOS 9 A 11 
 
Condições da reação: 40 0C, 2,61 g etanol e 5,34 g ácido oleico, RM etanol: ácido oleico 3:1.  
Legenda: ( ) Exp. 9 ? RW SF: ácido oleico 9%, 0,48 g SF, ( ) Exp.10 ? RW SF: ácido oleico 
12%, 0,64 g SF, ( ) Exp.11 ? RW SF: ácido oleico 15%, 0,86 g SF. Condições experimentais listadas 
na Tabela 6 [dados de Soares et al. (2013)]. Os símbolos representam dados experimentais e as linhas 








































5.2.2 Validação do modelo cinético para o ácido graxo da borra de soja 
 
Como somente os dados de esterificação com a oleína bidestilada comercial foram 
utilizados para a estimação de parâmetros, foi necessário avaliar a capacidade de o modelo 
representar sistemas reacionais contendo diferentes ácidos graxos como material de partida, 
como a mistura de ácidos graxos da borra de soja (AGBS), dados gerados por Soares et al 
(2013). A validação partiu da premissa que o AGBS poderia ser também caracterizado pelo 
composto ácido oleico, e como consequência, poderia ser descrito pela oleína bidestilada, cujo 
composto majoritário é o ácido oleico (Tabela 1). Cada experimento foi simulado como um 
reator independente do tipo batelada. A expressão da velocidade de reação (Equação 70) foi 
utilizada para predizer as conversões em éster e, na sequência, estes valores foram comparados 
com os experimentais. Estes experimentos foram realizados todos a 45 ºC, e continham 100 g 
de matéria graxa e 12 g SF, perfazendo uma RW SF:AGBS de 12%, e diferentes RM 
etanol:AGBS. 
Dias et al (2017) compararam experimentalmente as conversões obtidas utilizando a 
oleína e o AGBS na RM etanol: AGLs 1,5:1 na esterificação em leito fixo, tendo mostrado que 
tanto a velocidade inicial da reação como a conversão em ésteres com a oleína foi menor do 
que com o AGBS (28% e 36%, respectivamente, em 6 h e 87% e 92%, respectivamente, em 31 
h ? Tabela 9). O perfil estimado para a conversão dos diferentes substratos está na Figura 21. 
O modelo prevê um consumo um pouco mais lento e menor de AGBS (Figura 21). O Exp. 1 
(listado na Tabela 6), para a oleína, foi utilizado para a obtenção do modelo cinético; logo, seu 
comportamento é representado pelo modelo. Em 6 h de reação o erro residual entre a conversão 
estimada e experimental para AGBS (Exp. 12 da Tabela 6) foi de 22% (Tabela 9). Entretanto, 
após 24 h o modelo prevê a conversão do AGBS em 81%, com um erro residual de 5% e em 
31 h, uma conversão de 86%, com erro residual de 7% (Tabela 9). 
No que diz respeito ao efeito do material graxo na reação de esterificação, modelo 
proposto para a oleína bidestilada pode ser utilizado para prever a conversão do AGBS, 
entretanto, apenas após 24 h de reação, quando as condições experimentais forem de 45 ºC, RW 







TABELA 9 - ERRO RELATIVO ENTRE A CONVERSÃO EXPERIMENTAL E 
ESTIMADA DAS REAÇÕES DE ESTERIFICAÇÃO ETÍLICA DE DIFERENTES 




Ácido oleico  
( ) Exp. 1 
Ácido graxo da borra de soja 





















0 0 0 0 0 0 0 
6 28 28 0 36 28 22 
12 50 52 4 61 52 14 
24 85 81 5 85 81 5 
31 87 86 1 92 86 7 
48 88 89 1 93 89 5 
 
Condições da reação: 45 ºC, 25 g de etanol, 100 g de matéria graxa, 12g SF, RW SF:AGLs 12% e RM 
etanol: AGLs 1,5:1. Legenda: ( ) Exp. 1 ? 100 g oleína; ( ) Exp. 12 ? 100 g AGBS. Condições 
experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Dias et al. (2017) e Soares et al. (2013)]. * Conversão estimado pelo 
modelo LHHW (Equação 70). 
 
 
FIGURA 21 - PERFIL EXPERIMENTAL E ESTIMADO DE DIFERENTES MATERIAS 
GRAXOS USADOS NA ESTERFICAÇÃO ETÍLICA EM LEITO FIXO DOS 
EXPERIMENTOS 1 E 12 
Condições da reação: 45 ºC, 25 g de etanol, 100 g de matéria graxa, 12g SF, RW SF:AGLs 12% 
e RM etanol: AGLs 1,5:1. Legenda: ( ) Exp. 1 ? 100 g oleína; ( ) Exp. 12 ? 100 g AGBS. 
Condições experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Dias et al. (2017) e Soares et al. 




















5.2.2.1  Validação do modelo cinético da esterificação de ácido graxo da borra de 
soja em reator de leito fixo para o efeito da razão molar de etanol 
 
A inibição pelo álcool é comumente relatada nas reações de esterificação, entretanto, 
o aumento da razão molar álcool:ácido graxo pode deslocar a posição de equilíbrio para a 
formação dos ésteres. Portanto, o estudo das razões molares álcool:ácidos graxos é importante 
em otimização de processos .O efeito da RM etanol: AGBS na reação de esterificação em reator 
do leito fixo foi estudado utilizado dados experimentais obtidos por Soares et al. (2013). O 
modelo prevê um consumo um pouco mais lento e menor de AGBS (Figura 22). Os perfis 
estimados pelo modelo estão mostrados na Figura 23. O modelo cinético conseguiu prever que 
a velocidade inicial da reação diminui com o aumento da razão molar (etanol: AGBS) de 1:1 
para 3:1, da mesma forma que previu para a oleína bidestilada (Figura 15 para os Exp. 4 e 5, da 
Tabela 6). No entanto, pelo modelo, o aumento da razão molar de 1:1 para 1,5:1 (Figura 23) 
diminuiu a velocidade inicial da reação. Experimentalmente, esta diminuição na velocidade 
inicial não ocorreu (pontos na Figura 23) indicando que não havia ocorrido a inibição pelo 
etanol. De modo geral, após 24 h, o modelo acompanha a tendência dos perfil experimentais, 
no entanto falha ao prever as velocidades iniciais e conversões antes de 24 h. 
 O equilíbrio da reação foi considerado quando não houve mais incremento na 
conversão e, experimentalmente, foi atingido em 24 h para RM 1:1 com conversão de 80% 
(Tabela 10).  O modelo prevê o equilíbrio também em 24 h de reação, com uma conversão de 
79%. Já para RM 1,5:1, experimentalmente, o equilíbrio foi atingido em 36 h, com conversão 
de 92 %, tendo o modelo previsto 86% de conversão em 36 h de reação, e o equilíbrio é atingido 
em 42 h com conversão de 89% (Tabela 10 e Figura 23). Para razão molar 3:1 foram obtidos, 
experimentalmente, 77% de conversão em 24 h e 85% em 48 h (Tabela 10). O modelo prevê 
uma conversão de 58% e 85%, em 24 e 48 h, respectivamente (Tabela 10). O equilíbrio não é 
atingido nem experimentalmente nem pelo modelo (Figura 23). O fato de o modelo não 
conseguir representar a RM etanol: AGBS 3:1 pode ser decorrente da simplificação utilizada 
na etapa de obtenção dos parâmetros do modelo cinético da esterificação etílica da oleína. 
Experimentalmente, o volume total de etanol dos experimentos 4 e 5 (matéria graxa oleína ? 
Tabela 6) foi dividido em três, e adicionado nos tempos de 0, 6 e 12 h. O simulador Aspen Plus 
não permite a adição de reagentes por partes durante a etapa de regressão de dados, por isto, foi 
feita a simplificação, na simulação, de que a vazão molar de alimentação de etanol era constante 
durante as 48 h de reação. Ou seja, o modelo cinético obtido (Equação 70) representa o efeito 
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da razão etanol: oleína de uma forma distinta do efeito observado experimentalmente. O modelo 
cinético (Equação 70) correlaciona, na simulação, os dados de conversão dos experimentos 4 e 
5 (Tabela 6) obtidos com a adição do etanol em três partes com dados de consumo do reagente 
oleína (fração molar) que consideram a adição do etanol em uma única etapa. Como nos 
experimentos 13 a 15 (matéria graxa AGBS), o etanol foi adicionado realmente em uma única 
etapa, o modelo não conseguiu representar adequadamente o efeito da razão molar etanol: 
AGBS.  
No que diz respeito ao efeito da razão molar etanol: AGBS o modelo proposto para a 
oleína bidestilada podem ser também para utilizado para prever a conversão do AGBS, 





FIGURA 22 - CONVERSÃO EXPERIMENTAL E ESTIMADA PARA O EFEITO 
DA RAZÃO MOLAR DE ETANOL NA ESTERIFICAÇÃO DO ÁCIDO GRAXO DE 
BORRA DE SOJA EM REATOR DE LEITO FIXO DOS EXPERIMENTOS 13 A 15 
 
Condições da reação: 45 ºC, RW SF:AGBS 12%, 12 g SF e 100 g AGBS. Legenda: ( ) Exp. 13 - 
RM 1:1 e 18 g etanol; ( ) Exp. 14 - RM 1,5:1 e 25 g etanol ; ( ) Exp. 15 - RM 3:1 e 50 g 
etanol. Linha cheia representa o modelo ideal, onde o valor estimado pelo modelo corresponde 
exatamente ao valor obtido experimentalmente. Condições experimentais listadas na Tabela 6 [dados de 



























TABELA 10 - ERRO RELATIVO ENTRE A CONVERSÃO EXPERIMENTAL E 
ESTIMADA DAS REAÇÕES DE ESTERIFICAÇÃO DO ÁCIDO GRAXO DA BORRA DE 
SOJA COM DIFERENTES QUANTIDADES DE ETANOL EM REATORES DE LEITO 
FIXO PARA OS EXPERIMENTOS 13 A 15 
Tempo 
(h) 
Exp. 13 Exp. 14 Exp. 15 




























0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
6 54 34 38 36 28 22 41 18 57 
12 75 62 18 61 52 14 61 18 71 
24 80 79 2 85 81 5 77 58 24 
36 80 79 1 92 86 7 84 75 11 
48 80 79 1 93 89 5 85 85 0 
Condições da reação: 45 ºC, RW SF:AGBS 12%, 12 g SF e 100 g AGBS. Legenda: ( ) 
Exp. 13 - RM 1:1 e 18 g etanol; ( ) Exp. 14 - RM 1,5:1 e 25 g etanol ; ( ) Exp. 15 - 
RM 3:1 e 50 g etanol. Condições experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Soares et al. 




FIGURA 23 - PERFIL EXPERIMENTAL E ESTIMADO DO EFEITO DA RAZÃO MOLAR 
DE ETANOL NA ESTERIFICAÇÃO DO ÁCIDO GRAXO DE BORRA DE SOJA EM 
REATORES DE LEITO FIXO DOS EXPERIMENTOS 13 A 15 
Condições da reação: 45 ºC, RW SF:AGBS 12%, 12 g SF e 100 g AGBS. Legenda: ( ) Exp. 13 - RM 1:1 e 
18 g etanol; ( ) Exp. 14 - RM 1,5:1 e 25 g etanol ; ( ) Exp. 15 - RM 3:1 e 50 g etanol. Condições 
experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Soares et al. (2013)]. Símbolos representam dados experimentais 






















5.2.2.2 Validação do modelo cinético da esterificação do ácido graxo da borra de 
soja em frascos agitados para o efeito da razão molar de etanol 
 
O efeito da razão molar ácido graxo:etanol na reação de esterificação também foi 
estudado por Soares et al. (2013) em frascos agitados utilizando AGBS. Estes experimentos 
foram realizados todos a 45 ºC, continham 5,085 g de matéria graxa, 0,61 g de SF, RW 
SF:AGBS12% e RM etanol:AGBS distintas. 
O perfil estimado versus experimental está representado na Figura 24. Foi observado 
experimentalmente que o incremento da razão molar etanol:AGBS diminui a conversão da 
reação, como anteriormente observado para os resultados produzidos para o biorreator de leito 
fixo (acima). O modelo também prevê a diminuição da conversão, entretanto, a diminuição é 
mais brusca do que a observada experimentalmente (Figura 25). Os pontos experimentais para 
RM 3:1 (Figura 25) se mantiveram mais próximos da curva do modelo da RM 1:1 (linha cheia) 
do que da sua própria curva (linha pontilhada). O modelo falha ao prever tanto a velocidade 
inicial quanto a conversão em éster para RM 3:1. Isto pode ser resultado do valor obtido para a 
constante de adsorção do etanol (valor de 750) no modelo cinético (Equação 70), pois esta 
constante é bem maior que as outras (por exemplo, do ácido graxo, valor de 324). O modelo 
conseguiu prever corretamente a diminuição da velocidade inicial com o incremento da RM 5:1 
(Figura 25). Entretanto, em 38 h, o erro residual era de quase 21% (Tabela 11), indicando que 
o modelo não é adequado. A quantidade de pontos experimentais (4 medições) foi insuficiente 
para confirmar se o modelo pode ser capaz de representar esta situação. Pela interpretação 
gráfica da Figura 25, é possível verificar que o equilíbrio da reação não foi atingido para a razão 
molar 3:1 e 5:1, e que o ponto de equilíbrio da razão molar 1:1 foi em aproximadamente 30 h, 
com conversão de 88%. O modelo não prevê a conversão de equilíbrio para a razão molar 3:1 
e 5:1, e antecipa a conversão de equilíbrio em 77% para 19 h, na RM 1:1.  As conversões 
experimentais em 48 h foram de 88%, 88% e 60% para, respectivamente, RM 1:1 , 3:1 e 5:1 
(Tabela 11). A conversão estimada em ésteres em 48 h de reação foram de 77%, 85% e 68% 
para, respectivamente, RM 1:1 , 3:1 e 5:1 (Tabela 11). No ponto 48 h o erro residual era 
aproximadamente 12% para a RM 1:1 e 3:1 (Tabela 11). Isto confirma que o modelo cinético 
não é adequado para prever a conversão em éster de condições experimentais muito diferentes 





FIGURA 24 - CONVERSÃO EXPERIMENTAL E ESTIMADA PARA O EFEITO DA 
RAZÃO MOLAR DE ETANOL NA ESTERIFICAÇÃO DO ÁCIDO GRAXO DA BORRA 
DE SOJA EM FRASCOS AGITADOS DOS EXPERIMENTO 16 A 18 
 
Condições da reação: 45 ºC, RM SF: AGBS 12%, 0,61 g SF e 5,085 g AGBS. Legenda: ( ) Exp. 16 - RM 
1:1 e 0,845 g etanol; ( ) Exp. 17 - RM 3:1 e 2,534 g etanol ; ( ) Exp. 18 - RM 5:1 e 4,223 g etanol 
Condições experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Soares et al. (2013)]. Linha cheia representa o modelo 
ideal, onde o valor estimado pelo modelo corresponde exatamente ao valor obtido experimentalmente.  
 
 
TABELA 11 - ERRO RELATIVO ENTRE A CONVERSÃO EXPERIMENTAL E 
ESTIMADA DAS REAÇÕES DE ESTERIFICAÇÃO DO ÁCIDO GRAXO DA BORRA 
DE SOJA COM DIFERENTES QUANTIDADE DE ETANOL EM FRASCOS AGITADOS 





Exp. 16 Exp. 17 Exp. 18 




























0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
6    34 18 48    
7 51 46 11       
14       26 26 2 
22 83 77 8 78 55 29    
29 87 77 12 85 66 22    
38       48 58 21 
48 88 77 13 88 85 4 60 68 13 
Condições da reação: 45 ºC, RM SF: AGBS 12%, 0,61 g SF e 5,085 g AGBS. Legenda: ( ) Exp. 16 - RM 
1:1 e 0,845 g etanol; ( ) Exp. 17 - RM 3:1 e 2,534 g etanol ; ( ) Exp. 18 - RM 5:1 e 4,223 g etanol 
Condições experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Soares et al. (2013)]. * Conversão 




























FIGURA 25 - PERFIL EXPERIMENTAL E ESTIMADO DO EFEITO DA RAZÃO 
MOLAR DE ETANOL NA ESTERIFICAÇÃO DO ÁCIDO GRAXO DA BORRA DE 
SOJA EM FRASCOS AGITADOS DOS EXPERIMENTOS 16 A 18 
 
Condições da reação: 45 ºC, RM SF: AGBS 12%, 0,61 g SF e 5,085 g AGBS. Legenda: ( ) Exp. 16 - RM 
1:1 e 0,845 g etanol; ( ) Exp. 17 - RM 3:1 e 2,534 g etanol; ( ) Exp. 18 - RM 5:1 e 4,223 g etanol. 
Condições experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Soares et al. (2013)]. Símbolos representam dados 
experimentais enquanto linhas representam o ajuste do modelo. 
 
 
5.2.2.3 Validação do modelo cinético da esterificação do ácido graxo da borra de soja 
para o efeito da temperatura em reator do leito 
 
O efeito da temperatura na reação de esterificação foi estudado por Soares et al. (2013) 
em reator leito fixo utilizando AGBS. Estes experimentos continham 100 g de matéria graxa, 
50 g etanol, 12 g SF, RM SF:AGBS 12%, RM etanol:AGBS 3:1 e distintas temperaturas ? 40 
ºC, 50 ºC e 60 ºC. O efeito da temperatura não foi estudado por Dia et al. (2017) para a oleína. 
O perfil experimental versus perfil estimado está representado na Figura 26. Foi 
observado experimentalmente que a velocidade inicial da reação aumenta com o aumento da 
temperatura. No entanto, experimentalmente, a conversão a 60 ºC, foi significativamente menor 
quando comparada às conversões obtidas a 40 ºC e 50 ºC, provavelmente por desnaturação 
térmica da enzima. O modelo foi ajustado com base em experimentos a 45 ºC e provavelmente 
por isso, não consegue prever adequadamente o efeito da temperatura na reação de esterificação 
(Figura 27), pois os pontos estimados ficaram muito distantes dos pontos experimentais para as 
temperaturas 40 ºC e 50 ºC e, estranhamente, coincidiram com os dados experimentais a partir 


















o efeito da temperatura na conversão em condições experimentais diferentes das utilizadas na 
etapa de obtenção da expressão cinética, neste caso, temperaturas de 45 ºC e RM 1,5 :1 e 
biorreator de leito fixo.  
 
FIGURA 26 - CONVERSÃO EXPERIMENTAL E ESTIMADA PARA O EFEITO 
DA TEMPERATURA NA ESTERFICAÇÃO DO ÁCIDO GRAXO DA BORRA DE 
SOJA E ETANOL EM REATOR DO LEITO FIXO DOS EXPERIMENTOS 19 A 21 
Linha cheia representa o modelo ideal, onde o valor estimado pelo modelo corresponde exatamente ao 
valor obtido experimentalmente. Sendo: ( ) Exp. 19 ? 40 ºC, ( ) Exp. 20 ? 50 ºC e ( ) Exp. 21 - 60 ºC. 




FIGURA 27 - - PERFIL EXPERIMENTAL E ESTIMADO DO EFEITO DA 
TEMPERATURA NA ESTERIFICAÇÃO DO ÁCIDO GRAXO DA BORRA DE 
SOJA E ETANOL EM REATORES DE LEITO FIXO DOS EXPERIMENTOS 19 A 
21 
Condições da reação: RM SF: AGBS 12%, 12 g SF, 50 g etanol, 100 g AGBS, RM etanol: AGLs 30%. 
Legenda: ( ) Exp. 19 ? 40 ºC, ( ) Exp. 20 ? 50 ºC e ( ) Exp. 21 - 60 ºC. Condições 
experimentais listadas na Tabela 6 [dados de Soares et al. (2013)]. Símbolos representam dados 






































5.3 DISCUSSÃO GERAL 
 
O modelo cinético mais utilizado para a esterificação enzimática é o Ping Pong Bi Bi. 
Este modelo é complexo e por si só, já que envolve muitos parâmetros. No caso da modelagem 
das reações de esterificação do presente trabalho, a obtenção dos parâmetros cinéticos seria 
difícil, pois o sistema é multifásico, constituído por uma fase aquosa, uma fase orgânica e uma 
fase sólida porosa (sólido fermentado). Neste sistema existem os efeitos cinéticos, de 
transferência de massa e de sorção. Negligenciar o efeito da transferência de massa e da sorção 
de substratos e produtos no sólido fermentado seria um erro, porém, este erro seria ainda maior 
se os efeitos fossem considerados separadamente. Este é o caso do modelo cinético já 
desenvolvido para este mesmo meio reacional, proposto por Serres et al (2014), que propõem 
um modelo cinético Ping Pong Bi Bi combinado com um modelo de sorção multicomponente 
de Langmuir. O modelo supõe que seja possível separar dois fenômenos, cinético e sorção, que 
estão intrinsicamente atrelados. Além disso, na dedução da equação cinética (Equação 13) de 
Serres et al (2014), não há reconhecimento explícito da transferência de massa do meio 
reacional para o sólido fermentado. Se, por alguma razão, esta transferência de massa é 
importante na cinética, então, esta transferência vai afetar os valores de alguns dos parâmetros 
cinéticos. É preferível propor um modelo que aceite que estes parâmetros estão agrupados, do 
que tentar desenvolver um modelo com equações explícitas para a fase sorvida ou para 
transferência de massa.  
Um modelo com equações de transferência de massa separadas requer conhecimento 
detalhado das fases dentro do sólido fermentado e da cinética intrínseca da lipase imobilizada 
no sólido, tornando difícil a obtenção de um modelo não empírico para este sistema. Se for para 
se obter um modelo empírico, é preferível que ele seja o mais simples possível, e neste caso, o 
mais simples, mas que também leva em consideração os efeitos de sorção, dessorção e 
transporte do difusão, mesmo que seja apenas na superfície do sólido fermentado, é o Langmuir 
Hinshelwood Hougen Watson. A suposição de que a reação química ocorre na superfície 
externa do sítio catalítico da enzima pode não estar correta, porém, de qualquer forma, estudar 
o que acontece dentro do sólido fermentado é um tarefa praticamente impossível, e pelo menos 
por enquanto, irrelevante, pois o objetivo geral deste trabalho é a obtenção de uma expressão 
cinética que represente bem dados experimentais, sendo esta expressão empírica ou não. 
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O modelo cinético proposto neste trabalho é mais simples do que o de Serres et al 
(2014), pois utiliza uma única equação para descrever o processo como um todo, incluindo a 
sorção, reação na superfície do sólido fermentado e dessorção. É mais eficaz, pois conseguiu 
representar seis conjuntos de dados experimentais, utilizando a oleína, enquanto o de Serres et 
al (2014), conseguiu representar apenas três conjunto de dados. O modelo cinético aqui 
proposto foi validado, pois conseguiu representar tanto os resultados experimentais do sistema 
sem barreira de separação água/óleo quanto o do com barreira de separação (erro residual 7%). 
A abrangência do modelo foi testada e foi possível concluir que o modelo, no geral, subestimava 
a conversão quando foi utilizada a mistura de ácidos graxos da borra de soja (AGBS), porém, 
ele acompanha o perfil dos que utilizam a razão molar etanol:AGBS de 1,5:1 e 5:1 (duas 
distintas razões molares que foram utilizadas na regressão) após 24 h de reação. Entretanto, 
devido ao fato de apenas um dos experimentos (Exp. 4 , Tabela 6) utilizado na etapa de 
regressão de dados possuir a RM 5:1 (RM etanol: oleína) indica-se que o modelo cinético aqui 
proposto seja utilizado para predizer a conversão nas condições experimentais mais utilizadas 
nos experimentos realizados por Dias et al. (2017), ou seja 45 ºC, razão molar etanol:AGLs de 
1,5:1 e razão mássica SFBL:AGLs de 12%, em reação de até 48 h. 
Além detas vantagens, a metadologia utilizada neste trabalho consistiu em ajustar os 
parâmetros de um modelo cinético que já se encontrava disponível no banco de dados do 
simulador de processo Aspen Plus. Futuramente esta mesma expressão cinética poderá ser 
utilizada, ainda dentro deste programa, para simulações e configurações de processo e análise 


















































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































Possíveis extensões para este modelo cinético 
 
Este modelo pode ser melhorado futuramente com a incorporação do termo da 
desnaturação da enzima por tempo de uso. A capacidade de reutilização de enzimas é um 
importante fator que infere diretamente na produvidade, e consequentemente no custo do 
processo biocatalisado (Soares et al, 2013). Com o objetivo de manter a manter a máxima 
conversão por um número maior de ciclos, Dias et al (2017) realizou ensaios experimentais de 
reutilização do sólido fermentado em vários ciclos de reação de esterificação, em condições 
otimizadas. O sistema pode ser operado por 6 ciclos consecutivos de síntese (288 h) com a 
manutenção da conversão acima de 50%. O modelo cinético apresentado neste trabalho utilizou 
para a obtenção dos parametros cinéticos apenas experimentos que operavam por 1 ciclo  de 48 
























Neste trabalho, foi proposto um modelo cinético para o processo de esterificação 
etílica da oleína por catálise enzimática em reator de leito fixo preenchido com sólido 
fermentado seco contento lipases de Burkholderia contaminans, que adota uma abordagem de 
mecanismo de reação de Langmuir Hinshelwood Hougen Watson. A estratégia utilizada neste 
trabalho consistiu em ajustar dados experimentais obtidos por Dias et al. (2017) para a obtenção 
dos parâmetros cinéticos e de adsorção da expressão da velocidade de reação utilizando a 
ferramenta de regressão de dados do simulador Aspen Plus. A caracterização da mistura de 
ácidos graxos pelo componente puro majoritário (ácido oleico) mostrou-se capaz de fornecer 
uma boa previsão do comportamento da mistura de oleína. A metodologia mostrou-se confiável 
para a estimação de parâmetros cinéticos da esterificação etílica da oleína catalisada por lipases. 
O modelo ajustou-se bem aos perfis experimentais obtidos para a esterificação da oleína com 
etanol, cujos dados foram obtidos de Dias et al. (2017), em seis diferentes ensaios (ensaios 1 a 
6 da Tabela 6). O modelo consegui representar o aumento da escala do reator (12, 40 e 120 g 
de SF) e o efeito da razão molar etanol: oleína (RM 1, 5:1 ; 5:1; 10: 1 e 3:1) no reator de leito 
fixo utilizando oleína como material graxo. O modelo cinético conseguiu representar, com um 
erro de aproximadamente 7%, dois experimentos (ensaios 7 e 8 da Tabela 6) feitos em biorreator 
que continha barreira de separação água/óleo e que não foram utilizados na etapa de regressão 
de dados.  
Após a obtenção dos parâmetros cinéticos e de adsorção da expressão de velocidade 
da esterificação etílica da oleína, testou-se a eficiência do modelo em representar 
adequadamente de outro material graxo, o ácido graxo da borra de soja. O modelo cinético pode 
ser utilizado para predizer a esterificação de outro material de partida (mistura de ácidos graxos 
da borra de soja, AGBS) sem a necessidade de re-estimação de parâmetros em reações com 
duração de ciclo posterior a 24 h, desde que estes experimentos estejam a 45 ºC, razão molar 
SFGL:AGLs 12% e razão molar etanol:AGLs 1,5:1. O modelo é conservador ao predizer as 
frações molares de AGBS e etanol, uma vez que prevê um consumo mais lento e menor de 
ácido graxo do que o obtido experimentalmente. Isto pode indicar que, em longos períodos de 
reação, o tipo de ácido graxo não influencia significativamente o equilíbrio cinético da reação. 
A simplificação do modelo pode ser considerada coerente, uma vez que a composição de AGBS 
é similar à composição da oleína bidestilada. Ao que tudo indica, em uma escala industrial, os 
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custos com material de partida poderão ser reduzidos com a utilização do AGBS, uma vez este 
produto custa um terço do da oleína bidestilada. 
Embora a abordagem de mecanismo Langmuir Hinshelwood Hougen Watson seja 
utilizada com mais frequência em sistemas heterogêneos não enzimáticos, ela foi capaz de 
representar bem a esterificação de misturas de ácidos graxos com etanol catalisadas por sólidos 
fermentados contendo lipases naturalmente imobilizadas. Os fenômenos de transporte 
envolvidos na esterificação etílica de ácidos graxos com sólidos fermentados são complexos, 
dificultando a obtenção de um modelo não empírico. Em estudos futuros, este modelo pode se 
tornar uma ferramenta útil para orientar o aumento de escala e estudo de viabilidade econômica 







Os resultados obtidos neste trabalho abrem novas perspectivas para trabalhos futuros, 
tais como: (1) estudar a viabilidade econômica do processo, incluído custos do processo de 
produção do sólido fermentado, da matéria prima, da esterificação em reator em leito fixo, da 
purificação do biodiesel e da recuperação e reciclo do etanol. O modelo cinético proposto neste 
trabalho poderá ser utilizado para simulações do aumento de escala do processo de 
esterificação; (2) estudar a síntese de ésteres de biodiesel com matérias-primas que sejam 
subprodutos industriais, como misturas de ácidos graxos livres obtidas por hidrólise de gorduras 
em baixo custo, que não sejam oriundos da borra de soja, como por exemplo, o óleo ácido de 
farelo de arroz. (3) estabelecer medidas de segurança para produção, utilização e descarte do 
sólido fermentado de Burkholderia contaminans, uma vez que este micro-organismo é 
classificado como nível de risco 2, de acordo com a Norma Regulamentadora 32 (MTE, 2018; 
MS, 2006).  Uma parceria com os setores de engenharia mecânica e de engenharia de segurança 
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